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Capítulo I: Introducción 
1.1.-Resumen 
En el presente trabajo se ha fijado la atención en cómo resolver uno de los grandes 
problemas que posee la civilización humana en todos los estratos sociales en el siglo XXI. 
Que es la emisión de gases contaminantes hacia la atmósfera, pero un especial interés, es 
el cómo usar el CO2, para generar más productos de valor agregado, y que no sea un simple 
gas efluente. 
En este caso se investigo acerca la reacción de reformación seca de etanol, para generar 
Hidrógeno,  principalmente porque es un gas de alto valor en el mercado, porque posee 
algunas características que lo hace una opción viable para sustituir a los combustibles 
fósiles. Y suena aún más atractivo el obtenerlo de una materia prima que puede ser 
recabada a su vez de fuentes renovables como la descomposición anaerobia de biomasa. 
Se realizó un breve y simple estudio termodinámico para saber bajo ciertas condiciones de 
alimentación y temperatura, puede llevarse a cabo la reacción.  
Se hizo reaccionar el etanol con CO2 mediante un catalizador ya estudiado para generar 
hidrógeno a partir de etanol y vapor de agua. 
Se formula una mezcla Binder que permitió aumentar las propiedades mecánicas del 
catalizador, así como sus propiedades texturales, el cual podría generar nuevas perspectivas 
en la síntesis de catalizadores y materiales incluso. 
Se calcularon los parámetros de transporte efectivos, como función únicamente de la 
temperatura y de las propiedades texturales del catalizador. 
Mediante técnicas numéricas se desarrollaron expresiones para definir una ley de velocidad 
mediante el uso de ajuste no lineal de datos. Así como el uso del método de diferencias 
finitas, para resolver las ecuaciones conservativas de masa y energía. Para posteriormente 
cotejar su validez mediante experimentación en reactor integral de lecho fijo. 
Se obtuvieron velocidades de reacción en reactor diferencial (sin resistencias la transporte 
de masa y energía) para generar factores de efectividad. Que por sí mismos pueden dar 
información sobre los procesos que influyen en la cinética de la reacción y la transferencia 
de masa intraparticula. 
En la sección de apéndices se presenta un resumen más detallado de las metodologías 
usadas. 
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1.2.-Motivación 
Las actividades productivas del hombre han constituido un vector importante para 
satisfacer distintas necesidades que le han surgido a lo largo de su estadía sobre la faz de la 
tierra. Pero no fue hasta el siglo XVIII durante la revolución industrial, cuando se detonó la 
transformación de la economía y sociedad bajo los siguientes rubros: 
 
 Desarrollo del sector minero y siderúrgico 
 Desarrollo del sector textil 
 Invención de la máquina de vapor 
 Innovación de diversos productos 
Sin embargo, el hombre en su búsqueda de distintos satisfactores, ha dejado una fuerte 
huella ecológica por sus actividades productivas, en lo particular la emisión de sustancias 
antropogénicas hacia la atmósfera, ya que estas constituyen un reto tanto para el medio 
ambiente como para el bienestar social. 
 
A priori, el efecto invernadero es el principal daño causado por la acumulación de los gases 
mencionados en la capa de ozono, y se denomina así ya que la Tierra funciona como un 
invernadero, en el que una capa (atmósfera) permite la entrada de ciertos rayos solares que 
calientan la Tierra. Esta, al calentarse emite el calor absorbido, pero esta vez la atmósfera 
impide que se escape toda esta energía hacia el espacio, sino que es retenida por la 
superficie terrestre. Esto ocurre debido al aumento en la concentración de gases de efecto 
invernadero, lo cual resulta perjudicial para el ser humano ya que aumentan la absorción 
de la radiación solar [1]. 
 
Se les denomina gases de efecto invernadero a aquellos que son resultado del abuso de los 
recursos naturales, tales como combustibles fósiles, carbón mineral, gas natural, etc. Los 
principales gases de efecto invernadero son los siguientes [2]. 
 
 Metano (CH4) 
 Vapor de Agua 
 Dióxido de carbono (CO2) 
 Clorofluorocarburos (CFC´S) 
 Óxido nitroso (N2O) 
 Hexafluoruro de Azufre (SF6)   
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En el caso competente del CO2, es el más importante de los gases de efecto invernadero, ya 
que se obtiene de muchas formas en la naturaleza, como su emisión desde el interior de la 
Tierra a través de fenómenos tectónicos, incendios forestales, como producto de 
descomposición orgánica, la respiración, entre otros. Así como distintos factores 
antropogénicos como consecuencia del mejoramiento de suelos, plantas de fuerza, 
refinerías, tal como la gran mayoría de procesos de la industria química. 
Se han implementado distintos métodos de mitigación para el CO2, que incluyen la mejora 
en  eficiencia energética de plantas, así como la optimización de los procesos productivos, 
el desarrollo de biocombustibles, la energía nuclear, las fuentes de energía renovables, la 
mejora de sumideros biológicos, y la reducción de gases de efecto invernadero distintos del 
CO2.Pese a los acuerdos existentes para la mitigación del CO2 las emisiones de este gas aún 
siguen en un nivel alarmante a nivel mundial como se muestra en la tabla 1.1. 
 
Tabla 1.1. Emisiones globales de CO2 en millones de toneladas anuales en distintos ámbitos industriales [3]. 
Proceso Número de fuentes Emisiones 
(millones de toneladas por 
año) 
Combustibles fósiles 4942 10539 
Energía 1175 932 
Producción de cemento 638 798 
Industria del acero 269 646 
Industria petroquímica 470 379 
Procesamiento de crudo y 
gas 
No disponible 30 
Otras fuentes 90 33 
Biomasa 
Bioetanol y bioenergía 303 91 
Total 7887 13466 
 
Existen ciertas opciones para transformar el  CO2 a un producto de valor agregado como lo 
es el hidrógeno, proveniente del gas de síntesis. Dicho gas consiste en una mezcla de 
hidrógeno y monóxido de carbono (H2 + CO) que se usa para la obtención de un amplio 
rango de productos químicos y combustibles (Figura 1), además de fuente para la 
producción de hidrógeno puro y monóxido de carbono. La mayor parte del gas de síntesis 
obtenido en la industria se destina a las plantas de amonio. De todo el gas de síntesis 
producido, aproximadamente el 53% se emplea en la síntesis de amoníaco y el 23% se utiliza 
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en los procesos de hidrotratamiento que se llevan a cabo en las refinerías y el restante se 
emplea en procesos diversos como la producción de metanol, energía, entre otros. 
 
Este gas puede obtenerse por medio de disntos procesos, como la reformación húmeda 
de metano, reformación húmeda de biomasa, reformación autérmica de metano, etc. 
 
Figura 1.1. Productos derivados del gas de síntesis [4]. 
El Hidrógeno se ha materializado en estos tiempos como una posible solución para el 
decrecimiento de los gases de efecto invernadero, ya que es un combustible limpio debido 
a que como producto de combustión se obtiene únicamente agua, además de ser casi tres 
veces más eficiente en motores de combustión interna y alcanzar cerca de un 95% de 
eficiencia en celdas de combustible, además de ser una materia prima importante en 
distintos procesos industriales. Sin embargo, la obtención de este hoy en día proviene 
principalmente del gas natural, en un proceso mejor conocido como Reformación catalítica 
húmeda de hidrocraburos.  
Sin embargo, posee algunos inconvenientes operativos su obtención, razón por la cual se 
han investigado otras alternativas como la oxidación parcial de metano, la reacción de 
desplazamiento inverso de agua. Sin embargo, destaca la Reformación húmeda de etanol, 
y la reformación seca de hidrocarburos “Dry reforming”, y la reformación seca de Etanol de 
la cual se sigue investigando para relevar a su homologo,  
Existe incluso una mejor manera de generar H2, a partir de la degradación de materia 
orgánica de manera anaerobia, lo cual permite la obtención de etanol el cual posee muchas 
ventajas en comparación de los otros hidrocarburos, como lo son su baja toxicidad, fácil 
transporte y almacenamiento con respecto de los otros hidrocarburos [19]. Y en cuanto al 
uso de CO2 resulta atractiva la posibilidad de poder utilizarlo como materia prima y no como 
gas de desecho. 
SYNGAS
(H2 /CO)
Fischer-Tropsch 
Síntesis
Cera Diesel Gasolina
Metanol 
Síntesis
Metanol 
Síntesis
Metanol
MTBE 
síntesis
MTBE
Síntesis de 
alcohol
C2-C6
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Se ha observado que el reformado seco de etanol es favorecido desde 318°C, Mientras que 
el reformado de metano se ve favorecido hasta 642°C [23,24]. Por lo cual resulta imperante 
el desarrollo de catalizadores para el proceso de reformación seca de etanol (DRE), los 
cuales deben ser activos, selectivos y estables, ya que las condiciones de operación para la 
reacción son severas para ambos procesos. 
 
1.3.-Justificación  
 
Recientemente ha surgido un gran interés en el desarrollo de tecnologías involucrando al 
CO2 como materia prima con el fin de reducir sus emisiones, ya que por sí mismo es uno de 
los gases que causan el efecto invernadero, y por ende ha sido responsable del 
calentamiento global [2]. 
Una posible solución a estas emisiones, es la reformación catalítica seca de alcohol u otros 
hidrocarburos con CO2 (dry reforming), para la producción de gas de síntesis (CO + H2), el 
cual tiene aplicaciones importantes en la industria química, pues puede utilizarse para la 
fabricación de otros insumos.  
Algunas de las características principales de este gas, es el alto poder calorífico que tiene en 
comparación con otros combustibles (119,000 KJ/kg)[11], casi tres veces más alto que la 
gasolina, sin embargo dado este poder calorífico avasallador posee alta explosividad, y aún 
se investiga la manera más eficiente de almacenarlo. 
Las regulaciones ambientales, la falta de abastecimiento y creciente demanda de 
combustibles resultan un factor preponderante para la búsqueda de nuevas y mejores 
alternativas al uso de combustibles fósiles, de manera económica y operativamente más 
factible que las tecnologías que hoy se conocen. 
Hasta hace unas décadas el único método comercial implementado satisfactoriamente para 
la obtención de hidrógeno era a través de la reformación de metano presente en gas 
natural, mediante la reformación con vapor de agua [25].  
Debido a las grandes ventajas que ofrece el hidrógeno como combustible, y como una 
materia prima para distintos procesos en la industria química, ha sido objeto de estudio de 
muchas investigaciones, debido a que dentro de las aplicaciones de este combustible se 
encuentra la alimentación de celdas de combustible para producción de energía, libre de 
gases de efecto invernadero [26]. 
Debido a que la fuente principal de metano es el gas natural, lo cual resulta costoso y poco 
rentable para este proceso por lo cual se ha planteado el procesamiento de biomasa para 
producir hidrocarburos de cadena de carbón corta como lo son alcoholes primarios o 
secundarios, metanol, y algunos otros hidrocarburos [27]. 
La mitigación de emisiones de CO2 se ha convertido en un mutuo acuerdo por parte de 
todas las naciones. Y el hecho de que exista un proceso que permita su uso como materia 
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prima ha sido el motivo de bastantes investigaciones, lo cual abre la pauta para que se sigan 
desarrollando investigaciones para su uso, y captación [1]. 
Existen estudios de distintos autores los cuales se han centrado en el desarrollo de este 
proceso de reformación seca de etanol. Mediante el uso de catalizadores ya sea de metales 
nobles o no nobles, los cuales permiten conversiones razonables de CO2  y alta selectividad 
hacia hidrogeno.      
Resulta una herramienta bastante útil la implementación de los balances de masa y energía 
en un reactor, para tener mayores criterios para su diseño. Así como de programas de 
simulación numérica como MATLAB®, los cual facilitan la resolución de dichos modelos. 
El alcance del proyecto de tesis se fundamenta en la producción de hidrógeno a partir de 
etanol y CO2, utilizando un catalizador NI-Co-Hidrotalcita, analizar el porcentaje de 
conversión, temperatura y selectividad a través de la longitud del reactor. 
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1.4.- Estado del arte 
1.4.1.-Antecedentes 
 
Numerosos estudios e investigaciones han demostrado la versatilidad del hidrógeno como 
un combustible, además de que puede ser producido de muchas formas. Estas pueden ser 
via combustibles fósiles (gas y carbón), fuentes renovables de materia prima como biomasa 
y agua. Con fuentes de energía renovables tales como la luz del sol, el viento, o energía 
mareomotriz, etc. 
 
Una serie de procesos pueden ser empleados, tales como los procesos químicos, biológicos, 
Electrolíticos, fotocatalíticos, etc. Cada tecnología posee sus ventajas, desventajas, 
beneficios y retos con respecto de las otras, todo esto dependiendo de la madurez de la 
tecnología, de la disponibilidad de materias primas, la demanda de combustibles, políticas 
gubernamentales y los costos de inversión y producción. Grosso modo, se presentan en la 
figura 1.2 la variedad de alternativas para el proceso de obtención de hidrógeno [32]. 
 
 
Figura 1.2. Algunos procesos de producción de hidrógeno [31]. 
El primer proceso comercial de obtención de hidrógeno fue llevado a cabo 
aproximadamente en 1920 a partir de la electrólisis del agua para obtener hidrógeno en su 
forma pura. Sin embargo, a partir de 1960 y hasta el día de hoy se ha obtenido en gran 
escala, a partir de combustibles fósiles, lo cual ha contribuido sustancialmente a la emisión 
de gases de efecto invernadero [31,32].  
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La obtención de hidrógeno a partir de hidrocarburos forma directa e indirectamente CO2 en 
sus emisiones, para hacer este proceso sustentable se requeriría capturarlo de los 
productos de reacción, o bien disminuir su emisión en el proceso de obtención. Aunque se 
han desarrollado e investigado distintos procesos de obtención de hidrógeno usando 
hidrocarburos, la mayoría de ellos está lejos de su comercialización [32]. 
1.3.1- Propiedades fisicoquímicas del hidrógeno 
El Hidrógeno es un gas inodoro e incoloro con un peso molecular de 2.016 g/mol. Es el 
elemento más ligero, posee una densidad cercana a 14 veces menos que el aire (0.08376 
Kg/cm3 a condiciones estándares de presión y temperatura). El hidrógeno se encuentra en 
fase liquida por debajo de 20.3 K (a presión atmosférica). Tiene un índice de contenido 
energético por unidad de masa superior en comparación a los combustibles fósiles, donde 
el valor es de 141.9 MJ/Kg, cercano a tres veces mayor que la gasolina comercial. Sin 
embargo, debido a su baja densidad este valor energético en base volumétrica es solo un 
tercio del valor del gas natural [28]. Algunas de las propiedades más importantes se pueden 
observar en la Tabla 1.2. 
Tabla 1.2. Propiedades fisicoquímicas del hidrógeno [28]. 
Masa molecular g/gmol 2.016 
Densidad Kg/m3 0.0838 
Poder calorífico máximo MJ/Kg 
MJ/m3 
141.90 
11.89 
Poder calorífico mínimo MJ/Kg 
MJ/m3 
119.90 
10.05 
Temperatura de ebullición K 20.3 
Densidad como liquido Kg/m3 70.8 
Valores críticos 
 
Temperatura 
Presión  
Densidad 
 
 
K 
Bar 
Kg/m3 
 
 
32.94 
12.84 
31.40 
Temperatura de ignición K 858 
Límites de ignición en aire (%vol) 4-75 
Mezcla estequiometrica en aire (%vol) 29.53 
Temperatura de flama K 2,318 
Coeficiente de difusión cm2/s 0.61 
Calor especifico kJ/(Kg K) 14.89 
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1.3.2- Obtención y usos del hidrógeno 
Aunque el hidrógeno es el elemento más abundante en el universo, abarcando cerca de tres 
cuartas partes de toda la materia, este elemento como recurso natural libre es escaso. La 
atmósfera contiene trazas de él (0.07%), y por lo general se encuentra en pequeñas 
cantidades mezclado con el gas natural en los yacimientos de la corteza terrestre.  
 
La superficie de la Tierra contiene aproximadamente 0,14% de hidrógeno (el décimo 
elemento más abundante en el universo). Otras fuentes de obtención del hidrógeno son los 
hidrocarburos (combustibles fósiles derivados del petróleo, gas natural, alcoholes 
obtenidos del proceso de fermentación anaerobia), para la reformación con vapor de agua, 
con CO2, y con oxígeno. 
 
Sin embargo, excepto para programas espaciales, el hidrógeno no se utiliza directamente 
como combustible. En las últimas décadas ha sido utilizado en las refinerías de todo el 
mundo para mejorar el petróleo crudo (Hidrotratamiento e Hidrocrackeo de distintos cortes 
del petróleo). En la industria química se ha usado para la síntesis de amoníaco (Proceso 
Haber-Bosch), Síntesis de metanol a partir de gas de síntesis, entre otros. Una aplicación de 
actualidad es el uso en procesos siderúrgicos para la formación de aleaciones. 
 
Es un tanto complicado estimar la producción mundial de hidrógeno, debido a que existen 
distintos productores de este gas, ya sea aquellos que lo hacen de forma cautiva, es decir 
únicamente destinado para un proceso en particular, los que lo obtienen como un 
subproducto en sus procesos productivos, y los que lo producen comercialmente para 
satisfacer la demanda que la producción cautiva de algunas empresas no pueden abastecer. 
Datos de CryoGas International (2016)  [34], demuestran que en cuanto a las empresa que 
producen el hidrógeno de forma cautiva, destacan las dedicadas a la producción de 
metanol, amoniaco, y esencialmente en las refinerías de petróleo en Estados Unidos y a 
Nivel Mundial. En la tabla 1.3 puede observarse cuantitativamente la producción cautiva de 
hidrógeno. 
Tabla 1.3. Producción cautiva del hidrógeno en millones de toneladas métricas (MMT) [34]. 
Industria Estados Unidos de América Nivel mundial 
Amoniaco (NH3) 2.03 31.81 
Refino de Petróleo 3,40 10.08 
Metanol (CH4O) 0.43 13.50 
Otras   
Total 5.86 55.50 
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En el caso de los productores que lo obtienen como un subproducto, destacan las refinerías 
y esto permite a reducir tanto su producción cautiva, como sus compras a vendedores de 
gas comerciales. Esto puede visualizarse en la tabla 1.4. (Producción indirecta) y la tabla 1.5 
(Productores mercantiles). 
Tabla 1.4. Producción indirecta del hidrógeno en millones de toneladas métricas (MMT) [34]. 
Industria Estados Unidos de América Nivel mundial 
Siderúrgica 0.38 15.63 
Refino de Petróleo 3.52 17.08 
Etileno (C2H4] 1,47 6.38 
Hipoclorito de Sodio 
(NaClO) 
0.30 1.84 
Otras (propileno, estireno, 
y acetileno) 
  
Total 5.68 40.93 
 
Tabla 1.5. Producción mercantil en millones de toneladas métricas (MMT) [34]. 
Industria Estados Unidos de América Nivel mundial 
Refino de Petróleo 3.19 4.95 
Otras 0.64 1.21 
Total 3.83 6.16 
 
Es de notarse en la tabla 1.5 que la refinación de Petróleo es la actividad Productiva que 
más hidrógeno genera. Por su parte en la tabla 1.6 puede observarse tanto en Estados 
Unidos como en el mundo entero, la producción cautiva posee los valores más altos de 
producción. Esto quiere decir que las plantas que producen hidrógeno para sus procesos 
son más, que las que lo producen a priori.  
Tabla 1.6. Producción total en millones de toneladas métricas (MMT) [34]. 
Industria Estados Unidos de América Nivel Mundial 
Producción Cautiva 5.86 55.39 
Producción indirecta 
(subproductos) 
5.68 40.93 
Producción mercantil 3.83 6.16 
Total 15.36 102.48 
 
1.3.3- Propiedades fisicoquímicas del CO2 
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Por su parte del CO2, es también un gas incoloro, y a muy bajas concentraciones es inodoro, 
con una densidad más alta del aire (1.98 kg/m3), debido a su no polaridad resulta una 
molécula de baja reactividad química [32]. El diagrama de fases del CO2 revela importantes 
consideraciones para su almacenamiento y transporte. 
 
Se puede apreciar en la figura 1.3 que posee un punto triple a 5.1 Bar y -56.7°C, lo que 
permite saber que la única forma de tenerse en forma líquida es a condiciones de operación  
superiores al punto triple. También es notable que su punto crítico es muy bajo (72.9 Bar y 
31°C), donde al tener una densidad relativamente grande y baja viscosidad, le permite ser 
transportado en tuberías.  
 
 
Figura 1.3.- Diagrama de fases del CO2 [32]. 
 
El uso de esta molécula como materia prima para distintos procesos industriales supone un 
gran reto, ya que es percibida como altamente inerte, debido a la alta estabilidad de la 
molécula conferida por los dobles enlaces que posee con respecto del oxígeno. Por sus altas 
emisiones, se le ha denominado como gas de efecto invernadero. Sin embargo, no 
solamente genera esa consecuencia, sino que también funge como acidificador de aguas, 
ya que al disolverse en agua puede formar moderadamente ácido carbónico  como se ve en 
la siguiente reacción: 
 
𝐶𝑂2 +  𝐻2𝑂 →  𝐻2𝐶𝑂3 
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En cuanto a sus propiedades fisicoquímicas, se enuncian en la tabla 1.7: 
Tabla 1.7. Propiedades fisicoquímicas del Dióxido de Carbono [28]. 
Masa molecular g/gmol 44.01 
Densidad Kg/m3 1.98 
Temperatura de ebullición K 194.7 
Valores críticos 
 
Temperatura 
Presión  
Densidad 
Volumen molar  
 
 
K 
Bar 
Kg/m 
cm3/mol 3 
 
 
31 
70.8 
468 
94 
Estabilidad  Alta 
Constante de Henry  Kg/ 4-75 
Solubilidad en agua vol/vol @ 20°C 0.9 
Coeficiente de difusión cm2/s 2.00x105 
Calor de formación  J/mol -393509 
 
1.3.4- Obtención y usos del CO2 
 
Existen distintas fuentes de emisión de CO2, ya sean naturales como antropogénicas 
(resultado de las actividades productivas del hombre). En cuanto a las fuentes naturales, 
puede obtenerse de la respiración de los seres vivos, descomposición de materia orgánica, 
incendios forestales, erupciones volcánicas, etc. 
En el caso de las emisiones antropogénicas, se incluyen las plantas de ciclo combinado, la 
industria de la transportación y los automóviles. En lo concerniente a la industria química 
se encuentra la producción de petróleo, la industria agrícola, entre otras. Esto es debido a 
que queman combustibles para generar energía tales como gasolina, diésel, carbón mineral 
y gas natural, o simplemente es un subproducto de sus procesos productivos lo cual causa 
responsabilidad de forma indirecta o directa. 
Se pudo observar en la tabla 1.1 mostrada anteriormente que la mayor parte del CO2 
emitido, es generado por el uso de combustibles fósiles con 10539 millones de toneladas 
por año [3], según datos del PNUMA (Programa de las Naciones Unidas por el Medio 
Ambiente). 
Estudios han demostrado que anualmente se destinan más de 110 millones de toneladas 
métricas para la producción de úrea, metanol y ácido salicílico, lo que permite caer a la 
razón de que el CO2 tiene varias aplicaciones comerciales [35]. 
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1.4.-Hipótesis 
 
Mediante un modelo matemático es posible calcular al perfil de conversión y temperatura 
a lo largo de un reactor de lecho empacado para la producción de H2 a partir de Etanol y 
CO2, utilizando un catalizador de Ni-Co-Hidrotalcita. 
 
1.5.-Objetivos 
 
1.5.1.-Objetivo general 
 
Desarrollar un modelo matemático que describa los perfiles de conversión y temperatura 
en función de la longitud de  un reactor catalítico de lecho fijo para obtener H2, a partir de 
Etanol y CO2. 
 
1.5.2.-Objetivos específicos 
 
1. Crear una instalación de laboratorio para reformación de etanol con CO2. 
 
2. Sintetizar el catalizador Ni-Co-HDT por un método de coprecipitación 
 
3. Sintetizar un agente aglomerante (Binder) 
 
4. Modelar matemáticamente los perfiles de conversión y temperatura a lo largo del lecho 
catalítico, mediante el uso de las ecuaciones conservativas de masa y energía. 
 
5. Determinar los parámetros de transporte de masa y energía en el reactor (𝔇eff  y  Keff) 
 
6. Realizar la caracterización del catalizador. 
 
7. Realizar la correspondiente validación del modelo matemático en base a los resultados 
experimentales, y los datos obtenidos en el reactor de lecho fijo. 
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Capítulo 2: Marco Teórico 
2.1.-Procesos de obtención de hidrógeno 
2.1.1.- Electrólisis 
El hidrógeno también puede ser obtenido mediante la separación de los átomos de H2 y 
O2 del agua por la aplicación de potencial eléctrico como puede observarse en la siguiente 
ecuación: 
𝐻2𝑂 + 𝑒𝑙𝑒𝑐𝑡𝑟𝑖𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 → 𝐻2 +
1
2
𝑂2 
La cantidad de energía aplicada incrementa ligeramente con el aumento de temperatura, 
mientras que la electricidad requerida decrece. Un proceso de electrolisis es viable siempre 
y cuando el aporte energético para elevar la temperatura del agua sea calor residual de 
otros procesos. 
Esto se debe a que quizá sea necesario quemar combustibles fósiles para obtener tal 
cantidad de energía, lo cual de no hacerse correctamente incrementaría más problemas de 
los que arreglaría. 
Otra forma de aplicar electrólisis es su aplicación en soluciones alcalinas, las cuales circulan 
usualmente en soluciones electrolíticas. Estos están disponibles a presiones de operación 
de 25 Bar. Lo cual ya se ha llevado a cabo a nivel industrial, las reacciones que se llevan a 
cabo son las siguientes: 
𝐸𝑙𝑒𝑐𝑡𝑟ó𝑙𝑖𝑡𝑜:                           4𝐻2𝑂 → 4𝐻
+ + 4𝑂𝐻− 
𝐶á𝑡𝑜𝑑𝑜:                                           4𝐻+ + 4𝑒− → 2𝐻2 
Á𝑛𝑜𝑑𝑜:                            4𝑂𝐻− → 𝑂2 + 2𝐻2𝑂 + 4𝑒
− 
𝑆𝑢𝑚𝑎:                              2𝐻2𝑂 →   𝑂2 + 2𝐻2              
Este proceso usualmente consta de un arreglo de celdas electrolíticas, constituye un reto la 
manufactura de los componentes del electrolizador. En la figura 2.1 se puede observar un 
diagrama de bloques del proceso de electrólisis alcalina [31]: 
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Figura 2.1.- Diagrama de flujo del proceso de electrólisis alcalina [31]. 
El potencial eléctrico de descomposición reversible (Erev=ΔG/nF) de la reacción anterior es de 1.229V 
en condiciones estándar. La descomposición total de agua teórica es 1.480V correspondiente a la 
entalpía de hidrógeno. Debido a los procesos irreversibles que ocurren en el ánodo y el cátodo, 
incluyendo la resistencia eléctrica de la celda los potenciales reales son siempre más altos, 
típicamente entre 1.75V y 2.05V respectivamente. Esto corresponde a un rango de eficiencia entre 
72% a 82%. 
 
En el campo de la electrólisis se han desarrollado otras alternativas tales como las 
siguientes: 
1.- Electrólisis por medio de membrana de electrólito polimérico (PEM): Sus siglas en 
inglés son el acrónimo de Polymer Electrolyte Membrane, las cuales no requieren un 
electrolito líquido sino que se basan en una membrana de intercambio iónico de 
protones, lo cual significa en demasía el diseño, estando limitada únicamente por el 
tiempo de vida de la membrana. Estas manejan presiones de operación arriba de 
100 Bar. Este tipo de electrolizador puede funcionar a altas densidades de corriente 
(hasta 2 A/cm2, que es aproximadamente un orden de magnitud mayor que 
electrolizadores estándar con electrolitos líquidos alcalinos) [31,36]. Las reacciones 
químicas llevadas a cabo en este proceso son las siguientes: 
 
𝐶á𝑡𝑜𝑑𝑜:                                             2𝐻+ + 2𝑒− → 𝐻2 
Á𝑛𝑜𝑑𝑜:                             𝐻2𝑂 →
1
2
𝑂2 + 2𝐻
+ + 2𝑒− 
 
2.- Electrólisis a altas temperaturas: Está basada en la tecnología de celdas de 
combustible de alta temperatura. Funciona en un rango de temperaturas de 700 a 
1000°C, lo cual disminuye considerablemente la energía eléctrica aplicada. A estas 
temperaturas las reacciones catódicas son más reversibles. El agua a ser disociado 
se introduce por el lado del cátodo en forma de vapor, que forma una mezcla de 
vapor-hidrógeno durante la disociación electrolítica. Los iones O2- se transportan a 
través del material de cerámica para el ánodo, donde se descargan como oxígeno 
[36]. Sin embargo posee ciertos inconvenientes tales como el alto gasto energético 
requerido para llevar la reacción hasta esas temperaturas, así como el desarrollo de 
materiales con mejores propiedades mecánicas y térmicas en el campo de las 
cerámicas [31]. La descomposición del agua por si misma se lleva a cabo a 
temperaturas de 3000°C, donde el 10% del agua se descompone y el resto es 
reciclado al proceso. Para reducir este gasto energético se apoya esta tecnología en 
la electrólisis, en los métodos termoquímicos, descomposición en membranas o 
acoplamientos de estos procesos. 
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2.1.2.- Método Termoquímico 
 
Se basa principalmente en la ruptura de la molécula de agua para producir H2, por una serie 
de reacciones químicas dirigidas por altas temperaturas aproximadamente entre 450 y 
900°C. Estos ciclos han sido bien estudiados desde la década de los 80’s [31]. Sin embargo, 
no han tenido demasiado auge en su implementación, ya que si bien son altamente 
eficientes y tienen un bajo costo con respecto a otros métodos, aún no han sido 
desarrollados comercialmente. Un ejemplo de este proceso es el ciclo Yodo-Azufre, el cual 
significa un gran reto para captar el H2 térmicamente dividido, para evitar reacciones 
secundarias, así como la alta corrosión que puede llegar a obtenerse y la toxicidad para el 
medio ambiente. A continuación se mencionan las siguientes reacciones, y en la figura 2.2 
puede visualizarse mejor el proceso con un diagrama de bloques:  
 
(850°𝐶): 𝐻2𝑆𝑂4 → 𝐻2 + 𝑆𝑂2 +
1
2
𝑂2 
(120°𝐶): 𝐼2 + 𝑆𝑂2 + 2𝐻2𝑂 → 𝐻2𝑆𝑂4 + 2𝐻𝐼 
(450°𝐶): 2𝐻𝐼 → 𝐻2 + 𝐼2 
𝐻2𝑂 →   
1
2
𝑂2 +  𝐻2 
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Figura 2.2.- Diagrama de flujo de proceso electroquímico del ciclo Yodo-Azufre [31]. 
 
2.1.3.- Fotoelectrólisis 
 
Existe un gran interés en esta forma de obtención de H2, debido a que usa una forma 
inagotable de energía, la cual es la radiación solar. Pues existen estimaciones de que la tierra 
es irradiada por 1 TW/h (108 J/seg). La Fotoelectrólisis es la combinación de un par de 
procedimientos, fotovoltaica y electrólisis, mediante un proceso de división del agua en un 
solo paso.  
Estos sistemas utilizan un electrodo semiconductor expuesto a la luz solar en combinación 
con un electrodo metálico o semiconductor para formar una celda fotoelectroquímica. Una 
ilustración de celda de producción de hidrógeno impulsado por energía solar, se muestra 
en la figura 2.3. 
 
Figura 2.3.- Representación de celda fotoelectroquímica [31]. 
La producción de hidrógeno (y oxígeno) mediante descomposición fotocatalítica del agua 
mediante luz solar, y específicamente con la parte del espectro solar correspondiente a la 
región visible (λ = 420-670 nm) se viene estudiando con intensidad en la última década. 
Desde el punto de vista termodinámico, la reacción de descomposición de agua es un 
proceso altamente endotérmico, con un cambio grande y positivo en la energía libre de 
Gibbs (ΔG0=237.2 kJ/mol) [37]. Dado que el agua pura no absorbe la luz solar, el proceso de 
ruptura de la molécula de agua en sus componentes (H2 y O2) necesita la incorporación de 
un fotocatalizador capaz de absorber la radiación para realizar a continuación la reacción 
Los sistemas fotovoltaicos acoplados a electrolizadores están comercialmente disponibles. 
Los sistemas ofrecen algo de flexibilidad. A la salida se puede obtener electricidad de la 
𝑂2 
𝐻2 
Electrolito 
𝐻2O 
Superficie 
sensible de cristal 
Radiación solar incidente 
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celda fotovoltaica o hidrógeno del electrolizador. En la celda, los iones de hidrógeno 
liberados migran hacia el cátodo a través del electrólito acuoso: 
2𝐻+ + 𝐻2𝑂→
1
2⁄ 𝑂2 + 2𝐻
+ 
 
Figura 2.4.-  Principio de celda fotoelectroquímica (Bak, T., y col., 
2002). 
Los electrones generados en el foto-ánodo se transfieren a través del circuito externo al 
cátodo, donde se reducen los iones de hidrógeno en hidrógeno gaseoso: 
2𝐻+ + 2𝑒− → 𝐻2 
Idealmente, la descomposición electroquímica de la molécula de agua tiene lugar cuando 
la fuerza electromotriz de la célula es igual a 1.23eV. Si se tiene en cuenta las pérdidas 
internas en la celda fotoelectroquímica, se requiere un exceso en el voltaje de 1.8eV para 
ejecutar la reacción [38]. Semiconductores foto-electroquímicamente estables, tal como TiO2 
y SiO2 están limitados en la región ultravioleta del espectro solar, mientras que los 
semiconductores, tal como GaP y el GaS son a menudo inestables, lo que hace un método 
de síntesis de hidrógeno difícil de implementar [39]. El problema de la baja absorción de la 
luz se dirige mediante la ampliación de la respuesta espectral de las celdas. Las técnicas 
utilizadas para resolver este tipo de problemática son: incorporación de metales y el uso de 
celdas de múltiple unión. 
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2.1.4.- Oxidación parcial de hidrocarburos (POX y ATR) 
 
La oxidación parcial (POX) es el proceso mediante el cual se produce H2 a partir de la 
oxidación parcial de algunos hidrocarburos como el metano, alcoholes, etc. en presencia de 
cantidades estequiometrias de O2 puro. Este proceso posee algunas ventajas interesantes 
sobre el reformado con vapor como lo son: 
 Mejor tiempo de respuesta  
 Proceso más compacto, debido a que no requiere fuentes externas de 
calentamiento. 
 Es menos sensible a las características del combustible empleado (composición o 
tipo de alimentación)[40,31] 
Puede considerarse una reacción altamente exotérmica. Sin embargo, con el catalizador 
adecuado pueden abatirse las condiciones severas de operación. 
La reacción para el caso del metano es la siguiente: 
𝐶𝐻4 +
1
2
𝑂2 → 𝐶𝑂 + 2𝐻2                         ∆𝐻298
° = −35.6 𝐾𝐽/𝑚𝑜𝑙 
Las condiciones de operación usualmente son de 950°C a 1100°C y 100 Bar [31] en el efluente 
del reactor. El CO obtenido incluso puede enriquecer la corriente de hidrógeno obtenida, 
mediante la reacción de desplazamiento inverso de agua (RWGS), reflejado en la relación 
de productos H2/CO mayor que la unidad: 
𝐶𝑂 + 𝐻2𝑂 → 𝐻2 + 𝐶𝑂2                           ∆𝐻298
° = −41.2 𝐾𝐽/𝑚𝑜𝑙  
 
Es considerado reformado auto-térmico (ATR), la combinación entre la oxidación parcial de 
metano y la reformación con vapor de agua del mismo. Un factor muy importante para 
llevar a cabo esta reacción es la relación de oxígeno/hidrocarburo. 
 
En la tabla 2.1, puede observarse una comparación entre las tecnologías existentes para 
producción de hidrógeno a partir de hidrocarburos, donde es señalado el POX como más 
simple, pero menos eficiente que la reformación con vapor de metano (SMR). 
Tabla 2.1. Comparación de tecnologías para producción de H2 [31]. 
Tecnología SMR POX o ATR 
Beneficios Alta eficiencia Tamaño más compacto 
Bajas emisiones Sistema simple 
Costo por unidad Costo por unidad 
Retos Sistemas complejos de reacción Baja eficiencia 
Sensible al tipo de carga Purificación de productos no 
incluida 
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2.1.5.- Gasificación de Carbón 
 
El hidrógeno también puede ser producido a partir de carbón mineral, o coque de petróleo. 
Se trata de una reacción altamente endotérmica al igual que SMR, donde al incrementar las 
temperaturas es posible maximizar los rendimientos de productos, y disminuir la cantidad 
de intermedios tales como alquitrán y fenoles [31]. 
 
La reacción es la siguiente: 
 
𝐶(𝑠) + 𝐻2𝑂 → 𝐶𝑂 + 𝐻2                          
 
Así como en los procesos antes mencionados, la corriente con CO es purificada a través de 
RWGS para obtener más  H2. Pese a que esta tecnología ya ha sido implementada a nivel 
industrial, resulta mucho más complicado que la reformación de metano debido a que los 
costos de producción son más altos. Sin embargo, debido a la disposición de materias 
primas, hasta hoy en día se sigue usando esta metodología [31]. 
 
Figura 2.5.-  Proceso de oxidación parcial de hidrocarburos Texaco Petroleum Companuy®  (2002) [42] 
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En la figura 2.4 puede observarse un diagrama de flujo del proceso de gasificación de 
hidrocarburos donde pueden observarse ciertas etapas requeridas, incluso puedo 
observarse que los procesos antes mencionados (POX y ATR) pueden llevarse a cabo in situ. 
Primeramente el carbón en forma sólida es molido y después es incorporada agua para 
formar una suspensión, la cual es bombeada a través de inyectores especiales al 
Gasificador. También es agregada una mezcla estequiometria de oxígeno en el reactor.  
El efluente del reactor es enfriado donde se separan los no condensables (H2 Y CO) del 
desecho o mejor llamado “escoria”, donde la escoria es separada y llevada a confinamiento, 
bien es secada para obtener agua para reciclaje o bien para su tratamiento posterior. 
El gas de síntesis, pasa a un sistema de separación donde son removidos los sólidos en 
suspensión y el agua [42] 
 
2.1.6.- Reformación de metano con vapor (SMR) 
 
Hasta que sean desarrolladas formas para desarrollar procesos de producción de hidrógeno 
más viables y eficientes, La reformación con vapor de metano seguirá siendo la principal 
forma de obtención de hidrógeno a partir de hidrocarburos.  
Básicamente este proceso, consta de la reacción entre gas natural y Vapor de agua, para 
obtener Monóxido de Carbono e Hidrógeno. Sin embargo, el gas natural en su composición 
no solamente es metano, sino que también posee otros hidrocarburos, así como 
compuestos de azufre, los cuales deben ser removidos antes de la reacción. 
Las reacciones típicas de este proceso son las siguientes [46]: 
 
𝐶𝐻4 + 𝐻2𝑂 ↔ 3𝐻2 + 𝐶𝑂                ∆𝐻298
° = 206 𝐾𝐽/𝑚𝑜𝑙 
 
Pero también se tienen reacciones indeseadas, debidas a la afinidad del Níquel por la 
coquización, a continuación se muestran las principales [46]:   
 
2𝐶𝑂 ↔ 𝐶 + 𝐶𝑂2                            ∆𝐻298
° = 176 𝐾𝐽/𝑚𝑜𝑙   
𝐶𝐻4 ↔ 𝐶 + 2𝐻2                          ∆𝐻298
° = 75 𝐾𝐽/𝑚𝑜𝑙 
 
Por ello en la primera etapa en este proceso es un pretratamiento al gas natural, para 
remover los contaminantes de Azufre y Nitrógeno, pero medio de un reactor de lecho fijo 
que usa como catalizador óxido de zinc (ZnO), para transformar los compuestos azufrados 
y convertirlos en ácido sulfhídrico (H2S) [44,43]. 
Ya limpia la alimentación, entra a la sección de reformación y primeramente se conduce a 
un pre-reformador a 500 ° C donde el metano y el agua reaccionan para dar como productos 
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H2 y CO  [45]. Después se conducen al reformador primario, donde entran las materias primas 
no reaccionantes, aquí debido a la endotermicidad de la reacción, ésta se lleva a cabo a una 
temperatura de 800°C, donde si bien la reacción de reformado es favorecida, las 
condiciones se encuentran en el límite metalúrgico del acero [45]. 
Posteriormente el efluente entra a la sección de conversión de gas para aumentar la pureza 
del hidrogeno, utilizando la reacción de desplazamiento de agua (RWGS) en la cual, a partir 
del vapor y el monóxido de carbono, se obtiene CO2 e hidrógeno. Esta reacción es 
moderadamente exotérmica, y se lleva a cabo a una temperatura de 190 a 350°C [47], la 
reacción se muestra a continuación: 
 
𝐶𝑂 + 𝐻2𝑂 ↔ 𝐻2 + 𝐶𝑂2                ∆𝐻298
° = −41.09 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 
 
En la sección de purificación, solamente se separan los gases contaminantes de la corriente 
de alta pureza de hidrógeno con algo de monóxido de carbono, ya sean metano, 
compuestos nitrogenados o azufre, sin los cuales el hidrógeno alcanza una pureza de 99%. 
Los gases separados se mandan al horno, el cual a su vez produce el vapor para la reacción. 
En la figura 2.5, puede observarse un diagrama de bloques que ilustra mejor el proceso. 
 
Figura 2.6.-Esquema de proceso de reformación húmeda de metano [44]. 
 
2.1.7.- Comparativa de tecnologías POX, ATR, y SMR 
 
En la tabla 2.2 puede visualizarse un comparativo en cuanto a condiciones de operación y 
relación de productos (gas de síntesis) que pueden alcanzarse con SMR, POX o ATR: 
Tabla 2.2. Comparativa de condiciones de operación [41]. 
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Proceso Condiciones de 
operación 
Relación de 
Productos 
(H2/CO) Temperatura 
(°C) 
Presión 
(Bar) 
SMR 750-900 15-40 3-5 
ATR 800-1100 20-40 1.6-2.65 
POX 1200-1500 20-150 1.6-1.8 
 
Haciendo una comparación un poco más profunda entre los procesos POX, ATR Y SMR, 
puede observarse que si bien todos los procesos descritos obtienen buenos rendimientos 
de hidrógeno, todos poseen sus ventajas y desventajas. El SMR, puede generar los mejores 
resultados en rendimientos. Sin embargo, posee un proceso mucho más voluminoso que 
los otros, ya que la mayoría de unidades existentes a nivel industrial, requieren unidades de 
hidrodesulfuración para tratar la alimentación a sus plantas [41,43]. Además, también posee 
un gran horno en su pre-reformador, y un sistema de recuperación de gases de combustión 
[43].  
Por su parte el proceso ATR, posee un reactor menos costoso que el SMR, y tiene una 
sección de recuperación de energía, lo que lo hace más compacto, y en comparación con el 
proceso POX no genera carbón en forma de partículas en suspensión [41].   
El proceso POX, por su parte es muchos más compacto que SMR, y ATR, y es una reacción 
más simple ya que no usa catalizador, por lo que la optimización de este proceso, es un 
tema de investigación hoy en día. 
 
2.2.-Reformación con vapor de etanol (SRE) 
Del acrónimo “Steam reforming of etanol”, Básicamente este proceso, consta de una 
reacción fuertemente endotérmica que genera H2 y CO2. Sin embargo, se obtienen otros 
productos indeseables como lo son Metano, Etileno, acetaldehído, y el coque. 
La reacción típica de este proceso es la siguiente [5]: 
 
𝐶2𝐻6𝑂 + 3𝐻2𝑂 → 6𝐻2 + 2𝐶𝑂                ∆𝐻298
° = 173.53 𝐾𝐽/𝑚𝑜𝑙 
 
A continuación se tienen las reacciones no deseadas para la reformación húmeda de etanol: 
 
1.- Descomposición de etanol en Acetaldehído [5], así como la descomposición de 
acetaldehído en metano y monóxido de carbono: 
 
𝐶2𝐻6𝑂 → 𝐶𝐻3𝐶𝐻𝑂 + 𝐻2 
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𝐶𝐻3𝐶𝐻𝑂 → 𝐶𝐻4 + 𝐶𝑂 
𝐶𝐻3𝐶𝐻𝑂 + 𝐻2𝑂 → 𝐶𝐻4 + 𝐶𝑂2 + 𝐻2 
 
 
2.- Deshidratación de etanol en etileno[a] .También puede reformarse el etileno para 
generarse H2, CO, y CO2: 
 
𝐶2𝐻6𝑂 → 𝐶2𝐻4 + 𝐻2𝑂 
𝐶2𝐻4 + 𝐻2𝑂 → 𝐶𝐻4 + 𝐶𝑂 + 𝐻2 
𝐶2𝐻4 + 2𝐻2𝑂 → 𝐶𝐻4 + 𝐶𝑂2 + 2𝐻2 
 
3.- El metano a su vez puede reformarse con vapor para producir H2 y CO2 [6]: 
 
𝐶𝐻4 + 𝐻2𝑂 → 3𝐻2 + 𝐶𝑂 
 
4.- Se puede tener la reacción de desplazamiento de agua, la cual genera H2 y CO2: 
 
𝐶𝑂 + 𝐻2𝑂 → 𝐻2 + 𝐶𝑂2 
 
5.-También se tienen las siguientes reacciones indeseables, puesto que propician la oclusión 
de sitios activos [6]: 
 
2𝐶𝑂 → 𝐶 + 𝐶𝑂2                            ∆𝐻298
° = 176 𝐾𝐽/𝑚𝑜𝑙   
𝐶𝐻4 → 𝐶 + 2𝐻2                          ∆𝐻298
° = 75 𝐾𝐽/𝑚𝑜𝑙 
 
Generalmente la presencia de etileno, y acetaldehído es prácticamente nula a temperaturas 
superiores de 600°C, y a su vez aumenta la generación de metano[b]. En esta reacción 
frecuentemente se citan como productos finales H2, CO2, y CH4, lo cual puede explicarse por 
el exceso de agua en el sistema. 
Debido la endotermicidad de la reacción, esta se ve favorecida a altas temperaturas, y por 
ende se obtiene mayor cantidad de H2 al incrementar la temperatura de operación.  
 
Estudios precedentes han encontrado que las mejores condiciones de operación para este 
proceso son 450°C y una relación de alimentación (H2O/C2H6O) de 4:1, lo cual permite una 
conversión completa de etanol y altas selectividades hacia H2 [8]. 
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2.2.1.-Catalizadores Para Reformación Húmeda De Etanol (SRE) 
 
Los catalizadores estudiados para (SRE) han sido principalmente de metales nobles y 
metales no-nobles, en un soporte con niveles bajos de acidez [8]. En la siguiente figura 
pueden observarse una clasificación de catalizadores para obtención de hidrógeno, a partir 
de la reformación de hidrocarburos. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 2.7. Catalizadores empleados para la reformación de hidrocarburos (Ivan R. Cervantes 2016)[56]  
. 
Otros autores han aseverado que, algunos parámetros importantes para seleccionar un 
catalizador para (SRE) son, la conversión de etanol, la selectividad hacia H2, los metales (fase 
activa), los métodos de preparación, el tipo de soporte, promotores (texturales o 
estructurales), y las condiciones de operación (presión y temperatura), como la relación 
molar de alimentación (H2O/C2H6O), son factores que se deben considerar para seleccionar 
un catalizador ideal.  
Como puede observarse los catalizadores que exponen los mejores resultados en cuanto a 
conversión, y selectividad a H2, son los de Rh, y Ni debido a la facilidad que tienen para 
Rh, Pd, Ru, Ir 
Metales 
Nobles 
Reformación de 
Hidrocarburos 
Metales 
No-nobles 
Ni, Co, Cu 
Soportes: 
CeO2, ZnO, MgO, Al2O3, Zeolitas, TiO2, SiO2, Hidrotalcitas, La2O3-Al2O3 
 
 
Mejor actividad y 
selectividad a H2 
Rh>Pt>Ru>Ir Ni-Co>Ni> Co 
 
36 
 
 
romper los enlaces Carbono-Carbono, incluso mejor que otros metales nobles tales como 
el Pt, Ru, y Pd [8]. 
También se ha visto que el Rh no es suficientemente activo para RWGS, la cual permite 
obtener más hidrógeno por la interacción del monóxido de carbono y vapor de agua.  
El Platino (Pt) por su parte es capaz de promover la RWGS, pero su capacidad  para romper 
enlaces C-C es limitado. Una posible opción para mejorar su actividad es la formulación de 
un catalizador bimetálico de Pt y Rh. 
En cuanto al Ru su rendimiento es comparable a Rh para la producción de hidrógeno por 
reformación húmeda de etanol (SRE). Sin embargo, Ru induce la deshidratación de etanol, 
para formar etileno, y a su vez este puede polimerizarse y formar deposiciones de coque en 
los sitios activos del catalizador [8]. 
Por su parte para los metales no nobles, el níquel (Ni) es la mejor opción para ser utilizado 
en la producción de hidrógeno. Debido a que posee una alta actividad en la ruptura de  los 
enlaces C-C y O-H, así como también tiene una alta actividad para la hidrogenación, 
facilitando átomos de hidrógeno para formar H2 molecular.  
También se ha visto que la adición de especies alcalinas podría modificar la interacción 
entre especies adsorbidas y la fase activa, mejorando la actividad del catalizador. Sin 
embargo, el Ni es menos activo para RWGS. Se ha observado que el cobalto (Co) favorecen 
la deshidrogenación y RWGS,  Contreras y col. (2014) encontraron que la combinación de 
Ni y Co en un catalizador soportado muestra alta actividad y selectividad a hidrogeno en 
reacciones fase gas [18] 
2.3.-Reformación Seca De Etanol (DRE) 
La reformación seca  de hidrocarburos se ha convertido en un tema relativamente 
destacado especialmente en la comunidad académica en los últimos años. En la Figura  se 
Muestran las estadísticas de publicaciones acerca del reformado seco de 2000 a mediados 
de 2014[7].  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 2.8. Número de publicaciones del 2000 – 2014, “Dry Reforming and Reverse WGS” 
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Estas investigaciones tratan sobre la sustitución de metales nobles por no nobles en los 
catalizadores, así como el uso de diferentes estructuras precursoras como, por ejemplo, 
espinelas, o hexa-aluminatos que son posteriormente descompuestas en las estructuras de 
catalizador activo. 
Existen pocos procesos a nivel industrial que ocupan este reformado seco, sin embargo no 
como su principal opción para producir hidrógeno, sino como procesos para purificar sus 
efluentes, o complementarios como lo son [9]: 
1.- Oxo-synthesis. Conventional reforming [10] 
2.- Oxo-synthesis + acetic acid. SPARG process [10,11] 
3.- Direction Reduction or iron ore. Midrex-process[11] 
En el caso competente de la reformación húmeda de etanol (Dry Reforming of Ethanol), 
resulta una atractiva opción debido, a que el etanol alimentado puede ser producto de la 
fermentación de biomasa [19]. Asimismo resulta atractivo por la utilización que se hace del 
CO2 como materia prima, y no como un residuo principalmente. 
La reacción de reformación seca se muestra a continuación, donde se requiere una relación 
de productos de (H2 /CO) de 1, ya que de esta forma favorece la obtención de productos 
oxigenados  como lo es el metanol [6], o también hidrocarburos sintéticos mediante la 
síntesis de Fischer-Tropsch. 
 
𝐶2𝐻6𝑂 + 𝐶𝑂2 ↔ 3𝐻2 + 3𝐶𝑂    ∆𝐻298
° = 296.8 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 
 
También se ve implicada la RWGS, que al igual que en el SRE, beneficia la producción de 
hidrógeno en la reacción [6]. El agua obtenida en la reacción, puede ser producto de la 
deshidratación de etanol. Puede generarse incluso CO2 en la reacción, por lo que es 
importante determinar puntualmente la cantidad de vapor de agua que se alimentará en 
exceso, si fuera el caso: 
 
𝐶𝑂 + 𝐻2𝑂 ↔  𝐶𝑂2 + 𝐻2                ∆𝐻298
° = −41 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 
 
Surge también la metanación de CO2 [6]: 
 
𝐶𝑂2 + 4𝐻2 ↔  𝐶𝐻4 + 2𝐻2𝑂                ∆𝐻298
° = −165 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 
 
De igual manera que en el SRE, se generan acetaldehído y etileno, los cuales son obtenidos 
principalmente por la deshidratación de etanol [19] [8]: 
 
𝐶2𝐻6𝑂 → 𝐶𝐻3𝐶𝐻𝑂 + 𝐻2 
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𝐶2𝐻6𝑂 → 𝐶2𝐻4 + 𝐻2𝑂 
 
Sin embargo, después de 700°C en la reacción, su producción baja drásticamente, debido 
a la degradación de etileno y acetaldehído. Incluso es posible la reformación de etileno y 
acetaldehído [19]: 
𝐶𝐻3𝐶𝐻𝑂 → 𝐶𝐻4 + 𝐶𝑂 
𝐶𝐻3𝐶𝐻𝑂 + 𝐻2𝑂 → 𝐶𝐻4 + 𝐶𝑂2 + 𝐻2 
𝐶2𝐻4 + 𝐻2𝑂 → 𝐶𝐻4 + 𝐶𝑂 + 𝐻2 
𝐶2𝐻4 + 2𝐻2𝑂 → 𝐶𝐻4 + 𝐶𝑂2 + 2𝐻2 
 
Es probable que también haya una ligera contribución del metano en la producción de 
hidrógeno, ya que este puede reformarse en presencia de CO2: 
 
𝐶𝐻4 + 𝐶𝑂2 ↔ 2𝐻2 + 2𝐶𝑂     
 
Sin embargo, como se mencionó anteriormente, debido a la severidad del proceso existen 
reacciones indeseables, que provocan la oclusión de coque en la superficie catalítica, debido 
principalmente a la reacción de Bouduard [20], y también la posible polimerización del 
etileno puede provocar coquización [19]: 
 
2𝐶𝑂 ↔ 𝐶 + 𝐶𝑂2                ∆𝐻298
° = −173 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 
 𝐶𝐻4 ↔ 𝐶 + 2𝐻2          ∆𝐻298
° = 75 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 
𝐶𝑂 + 𝐻2 ↔  𝐻2𝑂 + 𝐶       ∆𝐻298
° = −131 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 
𝐶𝑂 + 2𝐻2 ↔  2𝐻2𝑂 + 𝐶  ∆𝐻298
° = −173 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 
𝐶2𝐻4 → 𝑝𝑜𝑙𝑖𝑚𝑒𝑟𝑜𝑠 → 2𝐶 + 𝐻2        ∆𝐻298
° = −82.4 𝐾𝐽/𝑚𝑜𝑙 
 
2.3.1.-Catalizadores Para Reformación seca De Etanol (DRE) 
 
El DRE se ha convertido en una alternativa muy prometedora ya que utiliza materia prima 
bio-derivable como lo es el bio-etanol que. El SRE ha sido ampliamente estudiado a 
diferencia de su homólogo el DRE, y debido a la relativa novedad del tema, han surgido 
distintos estudios sobre catalizadores no solamente para reformación seca de etanol, sino 
de otros hidrocarburos tales como metanol, glicerol, metano (principalmente), entre otros. 
En cualquiera de los casos, los depósitos de carbón se pueden deber al catalizador, ya sea 
por su fase activa, su estructura cristalina, las interacciones metal-soporte o la basicidad del 
soporte, entre otras. Así, existen estudios acerca de la actividad catalítica de varios metales 
(Cu, Fe, Co, Ni, Ru, Rh, Pd, Ir o Pt) sobre múltiples soportes (Al2O3, SiO2, TiO2, MgO, C, ZnO, 
SiC, La2O3, ZrO2, CeO2, zeolitas, entre otros). Se ha observado en estudios precedentes que 
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los metales nobles mencionados tienen una menor tendencia a la coquización. Sin embargo, 
muchos de ellos pese a su elevada actividad catalítica, resultan incosteables en algunas 
tareas para las que son destinados [44]. Estos en comparación con los metales nobles, tienen 
pobre resistencia a la coquización, sin embargo, esto puede reducirse usando soportes con 
características alcalinas, y la adición de otros metales, para lograr buenos resultados. 
A continuación en la tabla 2.3, se muestran algunos de los catalizadores usados para la 
reformación seca de metano, así como las condiciones en que fueron empleados [17]. 
 
Tabla 2.3. Catalizadores empleados en reformación seca de metano [17] 
Catalizador CH4/CO2  T (K) Conversión CH4 Conversión CO2 H2/CO 
NiO/CaO 8 1123 95 NA 1-2 
NiO/CoO/MgO 2-8 1073 >80 NA 1-2 
Mo2C 1 1120 92.4 92.5 0.93 
Ru/SiO2 1 1023 90 93 NA 
Ni/Al2O3 1 1073 67 73.7 0.93 
Ni/MgAl2O4 1 1023 85.3 96.1 0.91 
1 mol% Pd/γ-Al2O3 1 1050 71 73.2 1.03 
Ir/Al2O3 1 873 50 55 NA 
NiO/MgO/SA-5205 ~1 1073 ~90 ~88 1-2 
WC 1 1120 92 93.1 0.94 
Ru/Al2O3 1 1023 35 39 NA 
Ni/Mo–Al2O3 1 973 81.4 76.7 0.81 
Co/SiO2 1 873 41 65.4 NA 
NdCoO3 1 1123 ~90 NA ~0.9 
Ni/SiC 1 1023 92 93 1 
Pt/MgO 1 1013 95 NA ~1.01 
Pd/γ-Al2O3 1 1023 84 NA 1 
Ru/MgO 1 1023 39 44 NA 
 
Esto es para el caso del metano. Por su parte para el caso de etanol, K. de Oliveira y col [48] 
desarrollaron un catalizador a base de acero inoxidable (SS 316), debido a que se ha 
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encontrado que el Fe es altamente capacitado para romper el enlace C-O. Respecto a los 
demás metales es un material relativamente fácil de regenerar, y de un coste económico 
mucho más bajo que los metales descritos anteriormente. 
Foo y col [49], han encontrado que el Cerio es un formidable agente promotor de superficie 
para la reacción de reformación seca de metano, así como lo es el cobalto. Debido a que 
promueve la formación de hidrógeno en la superficie catalítica. Por lo cual, hoy en día se 
estudia intensamente las formulaciones de distintos catalizadores y promotores, que 
confieran un desempeño alto en el catalizador, tal que se obtengan catalizadores 
económicos, activos, selectivos y estables. 
2.4.-Hidrotalcitas 
Los Materiales mesoporosos tipo Hidrotalcita (MMTH) fueron descubiertas en 1842 en 
Suecia. Se trata de arcillas minerales que pueden ser de origen natural o sintético. Estos 
pueden ser fácilmente sintetizados y poseen alta cristalinidad. Estas poseen un rango 
amplio de aplicaciones como lo son el tratamiento de aguas como resinas de intercambio 
iónico, materiales absorbentes, catálisis, industria farmacéutica, etc. Puntualmente se trata 
de Hidróxidos dobles laminares (HDL) formados por hidróxidos de aluminio y magnesio. 
La fórmula general para este tipo de estructuras es la siguiente [50]: 
[𝑀(1−𝑋)
2+ 𝑀𝑋
3+(𝑂𝐻)2](𝐴
𝑛−)𝑋/𝑛 ∙ 𝑚𝐻2𝑂 
Donde: 
M2+=Iones metálicos bivalentes (Mg2+, Fe2+, Co2+, Cu2+, Ni2+ o Zn2+) 
M3+=Iones metálicos trivalentes (Al3+, Cr3+, Co3+, Mn3+ o Fe3+) 
An-=Anión interlaminar (Cl-, NO3-, CO3-2 o un anión orgánico) 
X= Relación molar  (M2+/(M2++M3+))  
En la figura  2.8 puede visualizarse mejor la forma estructural de este compuesto. Puede 
notarse mejor el acomodo de los cationes en las capas externas, y el anión intermedio. Cabe 
mencionarse que las distancias intermoleculares son del orden de  2.1 Angstrom, mientras 
que las distancias entre capas son de 23.1 Angstrom.  
  
 
 
 
 
 
 
Figura 2.10. Estructura laminar tipo Hidrotalcita (Anabel Figueroa, 2014)[57] 
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Dependiendo del tipo de cationes mono, di o trivalentes y de la relación entre ellos; y del 
tipo de aniones interlaminares se pueden obtener toda una gama de materiales con 
propiedades y aplicaciones únicas (Mills y col., 2012) [51]. 
Los MMTH también pueden ser materiales catalíticamente activos del tipo óxidos mixtos 
M2+y M3+, los cuales son obtenidos al tratar térmicamente a los MMTH a temperaturas 
superiores a los 400°C, en donde la eficiencia del catalizador dependerá de diversos 
parámetros regulables durante la etapa de la síntesis del precursor, así como del 
tratamiento térmico al cual es sometido, por ejemplo la velocidad de calentamiento, la 
atmosfera, el añejamiento y la temperatura [52]. 
Al ser calcinada este tipo de estructura, son generan óxidos mixtos en las capas  externas, 
que permiten alta área específica. Lo cual permite mejor dispersión de la o las fases activas 
del catalizador, formando compuestos térmicamente estables, y con propiedades básicas 
incluso. 
Los MMTH pueden ser sintetizados principalmente por los siguientes métodos [58]: 
 Copreciptación: Consiste en mezclar lentamente las sales metálicas con una agente 
precipitante ya sea básico o ácido, hasta la formación del material. Se caracteriza 
por ser rápido y económico; Sin embargo, presenta una gran desventaja, pues se 
obtienen áreas específicas bajas, para evitar estos inconvenientes pueden ocuparse 
algunos agentes surfactantes como el CTAB (Bromuro de hexadeciltrimetilamonio) 
[14]. 
 Síntesis Hidrotérmica: Se trata de un método similar al de copreciptación pero 
emplean sistema  de presión hídrica por largos periodos de tiempo para promover 
la cristalinidad, lo cual lo hace desventajoso por el factor tiempo [53]. 
 Sol-gel: Consiste en la hidrólisis y condensación de alcóxidos metálicos y cierta 
cantidad de agua. Este método en general tiene una ventaja sobre el de 
precipitación, ya que permite mejores propiedades texturales y estructurales. Como 
el nombre lo indica, el proceso Sol-gel, involucra la formación de redes inorgánicas 
a través de la formación de una suspensión coloidal (sol) y la gelación (gel) de esta, 
como puede apreciarse en la figura 2.9: 
 
Figura 2.11. Mecanismo de formación de geles [53] 
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2.5.-Agentes aglomerantes (Binders) 
El propósito principal en el uso de Binders es el obtener aglomerados de mayor tamaño 
mediante la unión de entidades discretas por medio de fuerzas físicas de corto alcance ya 
sean entre unidades elementales o entre partículas y sustancias ligantes. Dichos ligantes 
son sustancias que se adhieren química o físicamente a las superficies del sólido y forman 
uniones entre partículas de material [55]. 
Las ventajas derivadas del uso de las tecnologías de aumento de tamaño de partícula son 
las siguientes (Pablo García Triñanes, 2010) [54]:  
 Mejorar las propiedades de flujo y de transporte. 
 Proveer dosis específicas de granulados farmacéuticos, alimentos para el ganado, 
agroquímicos, etc. 
 Mejorar la salud e higiene en las operaciones de manejo de sólidos y minimización 
de pérdidas de materiales de baja granulometría. 
 Aumentar la densidad de materiales a granel. 
 Formar mezclas no segregables. 
 Controlar la porosidad y la relación superficie/volumen (muy importante en el 
manejo de catalizadores metálicos). 
 Controlar la solubilidad en agua (muy importante en productos fertilizantes). 
  Mejorar las propiedades mecánicas y formación de nuevas estructuras (Industria 
cerámica y metalúrgica). 
El tamaño de las partículas, la estructura del gránulo formado, la cantidad de humedad o la 
tensión superficial del líquido empleado como ligante determinan la magnitud de las 
fuerzas interarticulares. Estas fuerzas pueden clasificarse de la siguiente forma: 
1. Fuerzas por puente solido (Enlaces minerales y puentes por sinterización, por 
reacción química. Fundido parcial, cristalización de sustancias disueltas etc.). 
2. Fuerzas de adhesión mediante uso de ligantes viscosos (Ligantes de alta viscosidad 
y capas de adsorción). 
3. Fuerzas por puentes líquidos y fuerzas capilares (Puentes líquidos y fuerzas capilares 
de superficie) 
4. Fuerzas de atracción en partículas sólidas (Fuerzas de valencia y Van Der Waals, 
Fuerzas electrostáticas y Fuerzas magnéticas).  
5. Fuerzas por enlaces de acoplamiento (Dependientes de la rugosidad y porosidad del 
material). 
Entre estas sustancias destacan la Sepiolita, Alúmina, La metil-celulosa, ácido metasilísico, 
ácido fosfórico, entre otros. Sin embargo, se debe ser cuidadoso con la composición en la 
que sea dosificado, ya que este material puede afectar superficial y estructuralmente el 
catalizador, como ha sido reportado para la Alúmina, la cual favorece la formación de coque 
en el proceso de deshidrogenación de propano (Yiwei Zhang, 2006) [59]. 
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2.6.-Reactores tubulares 
 
Se trata de un tipo de reactor continuo, que consiste en un tubo cilíndrico que usualmente 
opera en estado estacionario. En el cual los reactivos son consumidos de forma axial en el 
reactor sin tener gradientes radiales de concentración, por tanto, la velocidad de reacción 
únicamente varia axialmente. A continuación se hace un balance de materia, que servirá 
de punto de partida para deducir la ecuación de diseño de este equipo [30]: 
 
(
𝐸𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑑𝑒 
𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒 "i" 
al volumen de
 control
) − (
𝑆𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 𝑑𝑒 
𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒 "i" 
al volumen 
de control
) + (
𝐷𝑒𝑠𝑎𝑝𝑎𝑟𝑖𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒𝑙 
𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒 "i" 
𝑝𝑜𝑟 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 
𝑞𝑢í𝑚𝑖𝑐𝑎
) = (
𝐴𝑐𝑢𝑚𝑢𝑙𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 
𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒 "i"
 𝑒𝑛  𝑒𝑙 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛 
𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑛𝑡𝑟𝑜𝑙
) 
 
El balance es descrito por medio de los siguientes términos, en la ecuación (2.1): 
𝐹𝑖,0 − 𝐹𝑖 + ∫ 𝑟𝑖𝑑𝑉
𝑉
0
=
𝑑𝑁𝑖
𝑑𝑡
                                                                                      (2.1) 
 
Para obtener la ecuación de diseño, el balance deberá tomarse en un elemento diferencial 
del volumen del reactor tal como en la figura (2.10), considerando que en cada elemento 
posee velocidad de reacción uniforme, además de que se encuentra en estado estacionario) 
la ecuación se reescribe en la ecuación (2.2): 
 
𝐹𝑖(𝑦) − 𝐹𝑖(𝑦 + ∆𝑦) + 𝑟𝑖∆𝑉 = 0                                                                           (2.2) 
 
 
 
 
 
Figura 2.12. Elemento diferencial de volumen del reactor [30] 
 
Es necesario precisar, que “ri” es una función de la concentración del reactivo, que a su vez 
está en función de la posición. El elemento diferencial ΔV es producto del incremento 
diferencial de la posición y el área transversal (ΔV=A*Δy). Por tanto la ecuación toma la 
siguiente forma: 
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𝐹𝑖(𝑦) − 𝐹𝑖(𝑦 + ∆𝑦) = −𝐴 ∆𝑦 𝑟𝑖                                                                           (2.2) 
 
Al acomodar los términos, se puede ver que toma la forma del concepto de derivada, por 
lo cual se le aplica el límite cuando Δy tiende a cero como se describe en (2.3): 
− lim
∆𝑦→0
[
𝐹𝑖(𝑦+∆𝑦)−𝐹𝑖(𝑦)
∆𝑦
] = − 𝐴 𝑟𝑖                                                                                (2.3) 
De esta forma y mediante algunas simplificaciones algebraicas se llega a la ecuación de 
diseño del reactor tubular (PFR): 
𝑑𝐹𝑖
𝑑𝑉
= 𝑟𝑖                                                                                                       (2.4) 
Este tipo de reactores son ideales para la operación a nivel de laboratorio, en la obtención 
de cinéticas, y en procesos en fase gas. En el caso de los reactores de lecho catalítico (Packed 
Bed Reactor, PBR) poseen muchas aplicaciones a nivel industrial, donde el flujo de reactivos 
pasa axialmente en el reactor, interactuando con el lecho catalítico y así alterando la 
composición de los reactivos. Se recurre al mismo planteamiento para la deducción de su 
ecuación de diseño. En este caso, el elemento diferencial ya no es de volumen de sección 
tubular propiamente, sino del lecho catalítico, por lo cual realizando el mismo tratamiento 
algebraico, se llega a la siguiente ecuación de diseño para el PBR: 
𝑑𝐹𝑖
𝑑𝑊
= 𝑟𝑖                                                                                                       (2.5) 
Resulta una tarea bastante ardua el tomar como criterio importante en el diseño de los PBR, 
la transferencia de masa y calor en el lecho catalítico, debido a que en la estructura porosa 
del catalizador se pueden tener diferentes órdenes de magnitud en la difusión de masa.  
La caída de presión dentro del lecho constituye una variable muy importante de operación 
para los reactores empacados. Ya que una forma de abatir este problema, es el uso de 
tamaños de partícula grandes, sin embargo, esto puede traer consigo baja difusión 
intraparticula. 
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Capítulo 3: Metodologías y Materiales 
3.1.- Síntesis de Catalizador Ni-Co-HDT 
Estudios pasados han probado catalizadores de HDT así como precursores de los metales 
de Ni, Co y W fueron preparados por el método de copreciptación (Iván R. Cervantes, 2016). 
Sin embargo, estos estudios fueron realizados al proceso de reformación con vapor de agua, 
logrando buenos resultados de conversión y selectividad hacia hidrógeno [18]. En la siguiente 
figura Puede observarse de manera esquematica los pasos de síntesis del catalizador: 
 
Figura 3.1. Síntesis de catalizador Ni-Co-Hidrotalcita [18]. 
 
La síntesis del catalizador Ni-Co-HDT, es delimitada mediante los siguientes pasos: 
1. Se mezclan las sales precursoras de Al(NO3)3·9H2O, Mg(NO3)2·6H2O, Ni(NO3)2·6H2O 
y Co(NO3)2·6H2O en agua desionizada, para lograr una concentración 0.84M. bajo 
una constante agitación. 
2. Posteriormente se realizó una segunda solución acuosa con NaOH y Na2CO3 
logrando una concentración 2.25M. Una vez formadas ambas soluciones, fueron 
mezcladas de manera simultánea  
3. Durante el goteo de soluciones alcalinas se debe lograr un pH de 9 a 10. 
4. Alcanzado el pH, se deja reposar por 18 horas, a 70°C sin agitación. 
5. Se debe lavar la sustancia resultante, para eliminar las trazas de solución alcalina, 
así como el reactivo no consumido. 
Sales precursoras
Al(NO3)3·9H2O, 
Mg(NO3)2·6H2O, 
Ni(NO3)2·6H2O,  
Co(NO3)2·6H2O 
Agua
2.-Precipitación con 
NaOH y Na2CO3  (hasta 
lograr pH cercano a 
10)
3.-Añejamiento
por 18 h
4.- Lavado y 
centrífugado
5.- Calcinación a 500°C
1.-Mezclado
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6. Se centrifuga y se pasa a vacío para eliminar el agua en exceso 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.2. Envejecimiento del catalizador Ni-Co-Hidrotalcita. 
 
3.2.- Síntesis de Binder 
 
Para el agente aglomerante se creará una mezcla de geles de Ácido Metasilísico, y 
Bohemita. Estudios precedentes han demostrado la alta resistencia mecánica que pueden 
tener mezclas de estas sustancias con altas proporciones de ácido metasilísico respecto a la 
Bohemita [32]. 
La formación de ácido metasilísico se puede apreciar en la siguiente reacción: 
𝑁𝑎2𝑆𝑖𝑂3 + 2𝐻𝐶𝑙 → 𝐻2𝑆𝑖𝑂3 + 2𝑁𝑎𝐶𝑙 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.3. Gel de ácido metasilísico (H2SiO3). 
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Los pasos de síntesis para el ácido Metasilísico se esquematizan en la siguiente figura: 
 
 
Figura 3.4. Síntesis de ácido metasilísico [32]. 
La síntesis de H2SiO3, es delimitada mediante los siguientes pasos: 
1. Se hace una solución de Na2SiO3 y agua desionizada aproximadamente a 20 %vol. 
2. Posteriormente se añade por goteo una solución de HCl grado reactivo en 
constante agitación.  
3. Durante el goteo de solución ácida se debe lograr un pH de 2 a 3, se debe tener el 
cuidado de no sobrepasar el pH, asimismo cuidar las consistencia del gel, durante 
la síntesis. 
4. Alcanzado el pH, se deja reposar por 18 horas, a temperatura ambiente sin 
agitación. 
5. Se debe lavar el gel con agua desionizada, para eliminar las trazas de ácido, así 
como de NaCl .esto se verá en un ligero aumento de pH de 3 a 5. 
6. Se centrifuga y se pasa a vacío para eliminar el agua en exceso 
 
La formación de gel de bohemita se puede apreciar en la siguiente reacción: 
 
𝐴𝑙2(𝑆𝑂4)3 + 3𝑁𝐻4𝑂𝐻 → 2𝐴𝑙(𝑂𝐻)3 + 3𝑁𝐻4(𝑆𝑂4)3 
 
Los pasos de síntesis para el ácido Metasilísico se esquematizan en la siguiente figura: 
Na2SiO3 Agua
2.-Goteo con HCl 
grado reactivo
3.-Añejamiento
por 18 h
4.- Lavado y 
centrífugado
1.-Mezclado
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Figura 3.5. Síntesis de Bohemita [32]. 
La síntesis de H2SiO3, es delimitada mediante los siguientes pasos: 
1. Se hace una solución de Al2(SO4)3 y agua desionizada aproximadamente a 20 %vol. 
2. Posteriormente se añade por goteo una solución de NH4OH grado reactivo en 
constante agitación a 50°C.  
3. Durante el goteo de solución básica se debe lograr un pH de 8 a 9, se debe tener el 
cuidado de no sobrepasar el pH, asimismo cuidar las consistencia del gel, durante 
la síntesis. 
4. Alcanzado el pH, se deja reposar por 72 horas, a temperatura ambiente sin 
agitación. 
5. Se debe lavar el gel con agua desionizada, para eliminar las trazas de NH4OH, así 
como de NH4(SO4)3. 
6. Se centrifuga y se pasa a vacío para eliminar el agua en exceso. 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.6. Gel de Bohemita [32]. 
Al2(SO4)3 Agua
2.-Goteo con 
NH4OH
3.-Añejamiento
por 18 h
4.- Lavado y 
centrífugado
1.-Mezclado
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3.3.- Caracterización del catalizador 
 
Resulta imprescindible el realizar la caracterización de un material, en este caso un 
catalizador para conocer ciertas propiedades morfológicas y químicas del mismo. Grosso 
modo pueden ser estas razones: 
1.- Comprender la relación física, química, y de propiedades catalíticas relativas a la 
estructura del catalizador y su función. 
2.- Investigar posibles causas de desactivación, proponer procedimientos para 
regeneración, así como seleccionar el catalizador cuyas propiedades minimicen dicha 
desactivación. 
3.- Proponer mecanismos de reacción, y por ende una cinética que pueda describir 
correctamente la trayectoria de reacción. 
4.- Determinar propiedades físicas y química de la estructura catalítica como (composición, 
tamaño de poro y área superficial) con el propósito de aplicarse al diseño del reactor. 
5.- Establecer un control de calidad en la producción de catalizadores así como monitorear 
cambios en las propiedades físicas y químicas durante la preparación, activación y 
reacción [62]. 
 
3.3.1.-Fisisorción de nitrógeno 
 
La caracterización por fisisorción de N2 puede brindar información del área superficial  
específica, diámetro de poro, distribución de poro, y volumen de poro. Por su parte el área 
superficial de un material es una propiedad de importancia fundamental para el control de 
velocidad de interacción química entre sólidos y gases o líquidos. La magnitud de esta área 
determina, por ejemplo, cuán rápido se quema un sólido, cuán pronto se disuelve un polvo 
dentro de un solvente, cuán satisfactoriamente un catalizador promueve una reacción 
química, o cuán efectivamente elimina un contaminante. 
Para determinar el área específica se utiliza un absorbible, generalmente nitrógeno y la 
técnica BET (conocida así por las iníciales de los apellidos de los investigadores que lo 
desarrollaron, i.e. Brunauer, Emmet y Teller). El área específica se determina mediante una 
isoterma de adsorción de nitrógeno a 77 K, de la cual se obtiene el volumen de la monocapa 
al utilizar la ecuación de BET en la región que generalmente se encuentra en el intervalo de 
0.04 a 0.3 de la presión relativa. Así, el área específica se calcula a partir del volumen de la 
monocapa completa y conociendo el área transversal de la molécula de N2 absorbida [63]. 
El método de cálculo se basa en la representación de la isoterma BET en su forma linealizada  
habitual según la ecuación (3.1): 
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𝑃
𝑉(𝑃0−𝑃)
=
1
𝑉𝑚𝐶
+
𝐶−1
𝑉𝑚𝐶
𝑃
𝑃0
                                                                               (3.1) 
 
Donde: 
𝑉 = 𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛 𝑑𝑒 𝑔𝑎𝑠 𝑎𝑑𝑠𝑜𝑟𝑏𝑖𝑑𝑜 𝑎 𝑐𝑜𝑛𝑑𝑖𝑐𝑖𝑜𝑛𝑒𝑠 𝑛𝑜𝑟𝑚𝑎𝑙𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑡𝑒𝑚𝑝𝑒𝑟𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎 𝑦 𝑝𝑟𝑒𝑠𝑖ó𝑛 
 (760 𝑚𝑚𝐻𝑔 𝑦 273.15 𝐾) 
𝑃 = 𝑃𝑟𝑒𝑠𝑖ó𝑛 𝑝𝑎𝑟𝑐𝑖𝑎𝑙 𝑑𝑒𝑙 𝑎𝑑𝑠𝑜𝑟𝑏𝑎𝑡𝑜 (𝑚𝑚𝐻𝑔) 
𝑃0 = 𝑃𝑟𝑒𝑠𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑠𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒𝑙 𝑁2 𝑎 77𝐾 (𝑚𝑚𝐻𝑔) 
𝑉𝑚 = 𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛 𝑑𝑒𝑙 𝑔𝑎𝑠 𝑟𝑒𝑞𝑢𝑒𝑟𝑖𝑑𝑜 
 
La clasificación de poros que actualmente se admite, como más general, es la sugerida por 
el IUPAC (International Union of Pure and Applied Chemistry), que señala tres grupos: 
 Materiales microporosos: materiales con diámetros inferiores a 2 nm. 
 Materiales mesoporos: materiales con diámetros comprendidos entre 2 y 50 nm. 
 Materiales macroporos: materiales con diámetros superiores a 50 nm. 
Las isotermas constan de un proceso de adsorción y otro de desorción que cuando no 
coinciden dan lugar a lo que se conoce como ciclo de histéresis. Estas isotermas 
proporcionan información del volumen adsorbido a cierta presión, permiten calcular áreas 
superficiales del sólido, tamaños de poro y su distribución, calores de adsorción, etc. 
 
Las isotermas de adsorción son muy útiles para la caracterización de sólidos porosos. La 
IUPAC reconoce 6 tipos de isotermas de adsorción que se pueden ver en la figura 11; 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.7. Clasificación de isotermas de adsorción (J.C.Smith 1991). 
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A continuación en la tabla 3.1, se describe el tipo de isoterma, así como su funcionalidad: 
Tabla 3.1. Clasificación de isotermas de adsorción 
Tipo Función 
Tipo I Característica de materiales donde la adsorción se produce a presiones 
relativas bajas y es la que muestran los sólidos “microporosos”. 
Tipo II Es característica de sólidos “macroporosos” o “no porosos”. 
Tipo III Esto ocurre cuando la interacción adsorbato-adsorbente es baja 
Tipo IV Es característica de sólidos “mesoporosos”. Pues presenta un incremento 
de la cantidad adsorbida importante a presiones relativas intermedias y 
ocurre mediante un mecanismo de llenado en multicapas. 
Tipo V Al igual que la isoterma tipo III es característica de interacciones adsorbato-
adsorbente débiles, pero se diferencia de la anterior en que el tramo final 
no es asintótico. 
Tipo VI Este tipo de adsorción en escalones es poco frecuente, y ocurre sólo para 
sólidos con una superficie “no porosa” muy uniforme 
 
Es necesario mencionar que se presenta la histéresis cuando el proceso de adsorción sigue 
una trayectoria y el proceso de desorción otra diferente, se forma lo que se conoce como 
ciclo de histéresis. Estas isotermas proporcionan información del volumen adsorbido a 
cierta presión, permiten calcular las áreas superficiales del sólido, tamaños de poro y su 
distribución y los calores de adsorción [57]. 
La histéresis formada por las isotermas se clasifica en cuatro diferentes tipos [57]: 
 
 Tipo A: Característica de capilares de forma tubular abiertos en ambos extremos, y 
de capilares.  
 Tipo B: Característica de poros formados por láminas paralelas. 
 Tipo C: Característica de materiales con poros esferoidales todos con un radio de la 
cavidad circular pero con entradas de varios tamaños.  
 Tipo D: Tipo raro de histéresis poco frecuente.  
 Tipo E: Ocurre para poros grandes y radios efectivos variables. 
 
El análisis se llevó a cabo en el Instituto Mexicano del Petróleo, en un equipo 
Quantachrome Nova Win versión 11.0®. 
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3.3.1.-Difracción de rayos X (XRD) 
 
El análisis de difracción de Rayos X del acrónimo del inglés XRD (X-Ray Difraction), permite 
determinar de manera cualitativa y cuantitativa la cantidad de fases cristalinas presentes 
en un material. Esto gracias a que cuando un haz de rayos X incide sobre el material con un 
ángulo 2θ, se produce una difracción de estos rayos X y esta radiación difractada resultante 
de la interacción del haz con el sólido es función de la distancia entre los planos cristalinos 
que configuran la estructura y del ángulo de difracción θ. La forma de proceder en los 
experimentos consiste en realizar un barrido partiendo de ángulos 2θ bajos hasta altos que 
se conozcan las especies químicas que se encuentran en un material de acuerdo a sus fases 
cristalinas. 
 
El principio de funcionamiento fue descrito en 1912, por W.L.Bragg ya que hizó chocar 
contra la superficie del cristal formando un ángulo ϴ, la dispersión tiene lugar como 
consecuencia de la interacción de la radiación. 
 
𝑛 ∙ 𝜆 = 2 ∙ 𝑑ℎ|𝑘 ∙ 𝑠𝑒𝑛(𝜃)                                                                                                 (3.2)                                                          
 
Donde:  
 
𝑑ℎ|𝑘 = 𝑑𝑖𝑠𝑡𝑎𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑝𝑙𝑎𝑛𝑎𝑟 
𝑛 = 𝑜𝑟𝑑𝑒𝑛 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑓𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 
𝜆 = 𝑙𝑜𝑛𝑔𝑖𝑡𝑢𝑑 𝑑𝑒 𝑜𝑛𝑑𝑎 
𝜃 = á𝑛𝑔𝑢𝑙𝑜 𝑑𝑒 𝑖𝑛𝑐𝑖𝑑𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 
 
Para los estudios analíticos de difracción, la muestra  cristalina se muele hasta obtener un 
polvo fino homogéneo. De esta forma, los cristales están orientados en todas las direcciones 
posibles y por tanto, cuando un haz de rayos X atraviesa el material, se puede esperar que 
un número significativo de partículas estén orientadas de tal manera que cumplan la 
condición de Bragg de la reflexión para todos los espaciados interplanares posibles. 
 
3.3.2.-Termoreducción programada (TPR) 
 
Grosso modo el análisis de reducción a temperatura programa, es básicamente es una 
técnica para caracterizar los óxidos presentes en un material, como función del consumo 
de hidrógeno o algún otro agente reductor en un intervalo de temperaturas. Cuando la 
temperatura alcanza el valor requerido para la reducción de alguna de las especies 
presentes en la muestra, se producirá un consumo de hidrógeno que será medido por un 
 
53 
 
 
detector [58]. Cada máximo obtenido, se asocia a un proceso de reducción diferente y se 
caracteriza por la temperatura máxima de reducción por medio de un flujo de Hidrógeno y 
un incremento gradual de la temperatura [64]. Al poder observar los cambios en el número 
de oxidación en alguna de las especies, nos permite saber los cambios en los números de 
oxidación de las especies metálicas dentro del material en cuestión. Esto permite saber lo 
siguiente: 
 Posibles interacciones entre metal y soporte 
 Eficiencia del pretratamiento en los catalizadores 
 Efecto de promotores en el catalizador 
 Influencia de una fase cristalina sobre la reducibilidad de un componente 
La reacción global para la reducción de cualquier reacción es la siguiente: 
 
𝑀𝑂𝑛     +   𝑛𝐻2      →    𝑀   +      𝑛𝐻2𝑂     
 
Donde: 
 
𝑀𝑂𝑛 = Ó𝑥𝑖𝑑𝑜 𝑚𝑒𝑡á𝑙𝑖𝑐𝑎 
𝑀 = 𝐸𝑠𝑝𝑒𝑐𝑖𝑒 𝑚𝑒𝑡á𝑙𝑖𝑐𝑎 𝑟𝑒𝑑𝑢𝑐𝑖𝑑𝑎 
𝑛 = 𝐶𝑜𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑒𝑠𝑡𝑒𝑞𝑢𝑖𝑜𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜 
 
Es preciso mencionar que se trata de una etapa crítica en la síntesis de materiales 
catalíticos, debido a que de no tenerse u buen control en esta etapa, podría no obtenerse 
el grado de reducción necesaria en la especie metálica. Por otra parte, puede originarse la 
sinterización de la especie metálica o más bien, la aglomeración de sitios activos en el 
catalizador. 
 
3.3.4.-Oxidación a temperatura programada (TPO) 
 
El análisis de reducción a temperatura programa, básicamente es una técnica para observar 
de forma cualitativa el grado de oxidación de un metal, así como la cantidad de compuestos 
orgánicos presentes en el mismo, por ejemplo, el coque en el catalizador en un material, 
por medio de un flujo de una mezcla oxidante de O2 y un gas inerte que sirve como 
acarreador, así como un incremento gradual de la temperatura [58]. Esto permite un mejor 
conocimiento del comportamiento oxido-redox del catalizador. La reacción que describe 
este procedimiento es la siguiente: 
𝑀    +   𝑛𝑂2      →    𝑀𝑂𝑛   
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3.3.5.-Microscopía electrónica de barrido (SEM) 
 
Por sus siglas en inglés (Scanning electron microscopy), que es una técnica de la que puede 
obtenerse información pertinente a la morfología de la superficie, Simulación 3D 
empleando escala de grises, o bien también en acoplamiento a un Espectrómetro de 
dispersión de energía (EDS) puede dar información sobre la composición de un material.  
 
Esta técnica se basa en la incidencia de un haz de electrones sobra la muestra estudiar, y 
las señales que surgen son captadas por detectores especializados, los cuales plasman sus 
resultados en alguna interfaz Hombre-Máquina. 
Los electrones del haz interaccionan con los átomos de la muestra, y vsan perdiedo su 
energía conforme penetran en ella. Al volumen de interacción se le conoce como “Zona de 
interacción primaria”. De esta zona pueden emitirse los siguientes tipos de señales: 
 Electrones retrodispersados: Producidos cuando los electrones del haz son 
desviados hacia la superficie de entrada, tras colisionar con uno o varios núcleos de 
los átomos y abandonan la muestra. 
 Electrones secundarios: Estos se producen cuando algún electrón del haz pasa muy 
cerca del núcleo de algún átomo, proporcionando a algunos de los electrones de la 
muestra la suficiente energía para salir. 
 Electrones Auger: Cuando un electrón secundario es expulsado, queda una vacancia 
que es ocupada por un electrón que se encuentre en la capa más externa, y este 
reacomodo trae una liberación de energía. Esto puede dar información sobre 
composición, y sobre las capas superficiales. 
 Rayos X: El exceso de energía puede ser compensado mediante emisión de rayos X, 
con energías características de cada elemento, dando la misma información que en 
los rayos Auger, con la diferencia que el reacomodo de electrones puede provenir 
de capas más profundas de la muestra. 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.8. Interacción de haz de electrones con la muestra 
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3.4.- Formulación de gránulos catalíticos 
 
Resulta importante encontrar una composición Catalizador-Binder, de tal suerte que posea 
buena resistencia mecánica y térmica, debido a que las condiciones de reacción serán poco 
severas, y el catalizador debe encontrarse en condiciones integras en la evaluación. 
Primeramente debe encontrarse una mezcla de geles para encontrar el Binder más 
adecuado para el catalizador. Se han realizado estudios precedentes donde se ha 
encontrado que a medida que se aumenta la concentración  de ácido metasilísico en 
mezclas SiO2-Al2O3 se mejoran las propiedades mecánicas del Binder, aplicado a esferas de 
1/8 de pulgada, como se muestra en la tabla 3.1 (Jennipher P. Cabrera, 2016) [60]. 
 
Tabla 3.2. Resistencia a la ruptura para mezclas de SiO2-Al2O3 [60] 
%Peso de SiO2 %Peso de Al2O3 Resistencia a la 
ruptura 
(lbf) 
0 100 13.022 
5 95 13.969 
10 90 14.206 
15 85 19.363 
20 80 27.779 
25 75 31.105 
100 0 39.27 
 
Sin embargo como es expuesto anteriormente, la alúmina es un precursor importante para 
la formación de coque en la superficie catalítica (Yiwei Zhang, 2006) [59], Por lo que resulta 
no conveniente exceder sus proporción en el Binder, Por lo cual se harán pruebas en otras 
mezclas con mayor contenido de SiO2.  
En el caso del catalizador se harán pruebas de resistencia mecánica, variando la cantidad de 
catalizador, en función de la mejor mezcla de gel, ya que por sí mismo el catalizador en 
forma esférica de 1/8 de pulgada de diámetro, posee una resistencia a la ruptura de 2.0135 
lbf. Razón por lo cual es necesaria la incorporación de una sustancia que mejore dichas 
propiedades. 
Los análisis que se reportan de Resistencia Mecánica a la Compresión de las esferas, fueron 
realizados en el Departamento de Ingeniería de los Materiales de la Universidad Autónoma 
Metropolitana unidad Azcapotzalco. El equipo utilizado fue la Maquina de ensayos 
universales marca UNITED Modelo SSTM-1® La cual posee una celda de carga de 10 kN.  
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La velocidad de carga utilizada para realizar la prueba a cada una de las muestras fue de 
0.02 in/min. 
En la figura 6, se puede observar de una mejor manera el equipo de ensayos universales, 
donde se realizarán las pruebas al material catalítico.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.9. Equipo de ensayos universales marca UNITED Modelo SSTM-1®. Departamento de Ingeniería 
de los Materiales de la Universidad Autónoma Metropolitana unidad Azcapotzalco 
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3.5.-Modelado en 2D de reactor tubular en estado estacionario 
3.5.1.-Balance de masa 
El principio de conservación para cualquier reactor exige que la masa de la especie i en un 
elemento diferencial de volumen ΔV en el reactor obedezca el siguiente enunciado (Smith 
1991); 
 
{
Vel.  de
 alimentación de 𝑖
 al elemento de volumen
} − {
Vel.  de salida
de 𝑖 del elemento
de volumen
} + {
Vel. de producción
de 𝑖 en el elemento
de volumen
} = {
Vel. de acumulación
de 𝑖 en el elemento
de volumen
} 
 
Una de las características claves de este enunciado es el tamaño del elemento de volumen 
y su relación con el término de velocidad de producción. El elemento debe ser lo 
suficientemente pequeño para que la concentración y la temperatura sean uniformes en 
toda su extensión (Smith 1991). Se puede considerar un elemento diferencial de volumen 
de un reactor catalítico en la figura (3.10); 
 
 
Figura 3.10. Elemento anular en un reactor catalítico de lecho fijo (J.C.Smith 1991) [65] 
Se tienen las siguientes consideraciones: 
 El elemento diferencial de volumen tiene radio 𝑟, anchura 𝐴𝑟 y altura 𝐴𝑍 
 El fluido reactante se encuentra de forma isotérmica.  
 La difusión radial y la longitudinal pueden expresarse por medio de la ley de Fick, con 
(𝐷𝑒)𝑟, y (𝐷𝑒)𝐿 . Estas son las difusividades efectivas basadas en el área total perpendicular 
a la dirección de la difusión, las cuales debido a las dimensiones del reactor, se 
consideraran constantes a lo largo del lecho catalítico. 
 El elemento diferencial de volumen (∆𝑣 = 2𝜋𝑟 ∆𝑟 ∆𝑍), contiene tantos gránulos catalíticos 
como el fluido que los rodea.  
 La concentración de la fase fluida es constante dentro del elemento y se conoce la 
velocidad total en términos de esta concentración global del fluido.  
 La velocidad axial del fluido reaccionante puede variar en dirección radial. Se describirá 
como una velocidad de flujo superficial local 𝑢(𝑟), basada en el área total (vacía y no 
vacía) de la sección transversal.   
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El transporte de masa en coordenadas cilíndricas se representa por medio de la siguiente ecuación 
(Bird, Stewart, Lightfoot 2006) [66]: 
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑡
+ (𝑣 ∙ 𝛻𝐶𝑖) = 𝐷𝑒𝛻
2𝐶𝑖 + rij                                                                                                                  (3.1) 
Desarrollando los operadores vectoriales gradiente, divergencia (𝑣 ∙ 𝛻𝐶𝑖) y laplaciano (𝛻
2𝐶𝑖), se 
obtiene la siguiente expresión [66]: 
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑡
+ (𝑣𝑟
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑟
+ 𝑣𝜃
1
𝑟
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝜃
+ 𝑣𝑧
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑧
) = 𝐷𝑒 (
1
𝑟
𝜕
𝜕𝑟
(𝑟
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑟
) +
1
𝑟2
𝜕𝐶𝑖
2
𝜕𝜃2
+
𝜕𝐶𝑖
2
𝜕𝑧2
) + rij              (3.2) 
Tomando en cuenta las consideraciones mencionadas anteriormente, y transformando los 
términos de concentración a conversión, se llega a la ecuación (3.3) 
𝜕𝑥
𝜕𝑧
−
𝒟𝑒
𝑢
(
𝜕2𝑥
𝜕𝑟2
+
1
𝑟
𝜕𝑥
𝜕𝑟
) −
𝜕𝑥2
𝜕𝑧2
−
𝜌𝐵𝒓𝑃
𝐺
𝑃𝑀
𝑦𝐴0
= 0                                                                                                  (3.3) 
                                                                                   
Donde: 
 
𝒓𝑃 =  𝑉𝑒𝑙𝑜𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑑𝑒𝑠𝑎𝑝𝑎𝑟𝑖𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒 𝑝𝑜𝑟 𝑢𝑛𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒 𝑚𝑎𝑠𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑐𝑎𝑡𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜𝑟 
𝜌𝐵 =  𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 𝑐𝑎𝑡𝑎𝑙í𝑡𝑖𝑐𝑜 (𝑘𝑔/𝑚
3)  
𝑢 = 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 𝑒𝑛 𝑙𝑎 𝑑𝑖𝑟𝑒𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑎𝑥𝑖𝑎𝑙  (𝑚𝑙/𝑠) 
𝐷𝑒 =  𝐷𝑖𝑓𝑢𝑠𝑖𝑣𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑒𝑓𝑒𝑐𝑡𝑖𝑣𝑎 (𝑚
2/𝑠)  
𝐺 = 𝐺𝑎𝑠𝑡𝑜 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑜 𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 (𝑘𝑔/𝑚2𝑠) 
𝑃𝑀 = 𝑀𝑎𝑠𝑎 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟 𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑚𝑒𝑧𝑐𝑙𝑎 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑑𝑎 (𝑘𝑔/𝑚𝑜𝑙)  
𝑦𝐴0 = 𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑚𝑜𝑙 𝑑𝑒𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑣𝑜 𝑙𝑖𝑚𝑖𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒  
 
Las condiciones de frontera para el balance de masa, son las siguientes [30,31]: 
𝑥(𝑟, 0) = 0,   𝒛 = 𝟎  En  𝟎 ≤ 𝒓 ≤ 𝑹  (3.4) 
𝜕𝑥
𝜕𝑟
(0, 𝑧) = 0,   𝒓 = 𝟎  En   𝟎 ≤ 𝒛 ≤ 𝑳  (3.5) 
𝜕𝑥
𝜕𝑟
(𝑅, 𝑧) = 0,   
 
𝒓 = 𝑹  En  𝟎 ≤ 𝒛 ≤ 𝑳 (3.6) 
La descripción detallada de la obtención de la ecuación de balance de masa esta detallada en el 
apéndice A. 
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3.5.2.-Balance de energía 
 
El balance de energía sigue los mismos principios que el balance de conservación de materia, y 
toma la siguiente forma [65,30]: 
 
{
Energía en corrientes
entrantes al elemento
  de volumen
} − {
Energía en las corrientes
que salen del elemento
  de volumen
} + {
Energía transferida de
los alrededores al
elemento de volumen
} = {
Acumulación de 
energía en el 
elemento de volumen
} 
 
La forma vectorial del balance de energía en coordenadas cilíndricas es la siguiente [66]: 
𝜕𝑇
𝜕𝑡
+ (𝑣 ∙ 𝛻𝑇) =
𝐾𝑒
𝜌 𝐶𝑝
𝛻2𝑇 −
𝛥𝐻
𝜌 𝐶𝑝
𝑟𝑖𝑗                                                                                                   (3.7) 
Desarrollando los operadores vectoriales y aplicando las mismas consideraciones que al transporte 
de masa se llega a la siguiente expresión [65]: 
 
𝜕𝑇
𝜕𝑧
−
𝐾𝑒
 𝐺 𝐶𝑝
(
𝜕2𝑇
𝜕𝑟2
+
1
𝑟
𝜕𝑇
𝜕𝑟
) −
𝜕𝑇2
𝜕𝑧2
+
𝜌𝐵 𝛥𝐻 𝒓𝑃
𝐺 𝐶𝑝
= 0                                                                                              (3.9) 
 
Donde: 
𝐾𝑒𝑓𝑓 = 𝐶𝑜𝑛𝑑𝑢𝑐𝑡𝑖𝑣𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑡é𝑟𝑚𝑖𝑐𝑎 𝑒𝑓𝑒𝑐𝑡𝑖𝑣𝑎 (𝑊/𝑚 𝐾) 
𝐺 = 𝐺𝑎𝑠𝑡𝑜 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑜 𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 (𝑘𝑔/𝑚2𝑠) 
𝐶𝑝 = 𝐶𝑎𝑝𝑎𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑐𝑎𝑙𝑜𝑟í𝑓𝑖𝑐𝑎 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑚𝑒𝑧𝑐𝑙𝑎 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑑𝑎 (𝐽/𝑚𝑜𝑙 𝐾) 
𝛥𝐻 = 𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 (𝐽/𝑚𝑜𝑙 𝐾) 
𝑈 = 𝐶𝑜𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑔𝑙𝑜𝑏𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑓𝑒𝑟𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑙𝑜𝑟 (𝑊/𝑚2𝐾) 
Las condiciones de frontera para el balance de energía, son las siguientes [30,65]: 
𝑇(𝑟, 0) = 𝑇0,   𝒛 = 𝟎  en  𝟎 ≤ 𝒓 ≤ 𝑹  (3.10) 
𝜕𝑇
𝜕𝑟
(0, 𝑧) = 0,   𝒓 = 𝟎  en   𝟎 ≤ 𝒛 ≤ 𝑳  (3.11) 
𝑈(𝑇𝑤 − 𝑇𝑠) = −𝐾𝑒𝑓𝑓
𝜕𝑇
𝜕𝑟
]
𝑊
 𝒓 = 𝑹𝒊  En  𝟎 ≤ 𝒛 ≤ 𝑳 (3.12) 
Se puede apreciar que a pesar que en el centro del reactor el gradiente de temperaturas 
es cero, pero no lo es así en la pared puesto que las características de la transferencia de 
calor en la pared (balance de energía en la chaqueta del reactor [30]), determinan esta 
condición de frontera [31]. 
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3.6.-Transferencia de masa y calor durante la reacción 
 
En el diseño de reactores catalíticos, es necesario considerar la transferencia de masa y 
calor. Debido a que los gradientes de temperatura intragranular pueden afectar 
considerablemente la velocidad de reacción [65]. Estos gradientes son debido, a que la 
porosidad del lecho afecta la transferencia de calor debido a la fracción de espacios vacíos 
(ε). 
Una forma más clara para apreciar los efectos de la transferencia de masa y calor 
intragranular es mediante el factor de efectividad ya que este es una función de los 
coeficientes efectivos (Deff y Keff). 
 
𝒓𝑃 = 𝜂 𝑟𝑆 = 𝜂 𝑓(𝐶, 𝑇)                                                                                                (3.13) 
 
3.7.1.-Factor de efectividad no isotérmico 
 
El factor de efectividad no isotérmico (𝜂) permite obtener una velocidad (rp) global de 
reacción (ver ecuación 3.13). Esto puede demostrarse mediante la ecuación (3.14). 
 
𝜂 =
𝑣𝑒𝑙𝑜𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑟𝑒𝑎𝑙 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑙𝑎 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑔𝑟á𝑛𝑢𝑙𝑜
𝑣𝑒𝑙𝑜𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑒𝑣𝑎𝑙𝑢𝑎𝑑𝑎 𝑒𝑛 𝑒𝑙 𝑔𝑟𝑎𝑛𝑢𝑙𝑜 𝑐𝑎𝑡𝑎𝑙𝑖𝑡𝑖𝑐𝑜
=
𝒓𝑃
𝑟𝑆
                                                (3.14) 
 
Para valores de 𝜂 muy cercanos a la unidad, la interpretación es que el volumen del gránulo 
catalítico reacción totalmente junto con el fluido reactante, debido a que el reactante es 
capaz de difundirse dentro de los poros del catalizador. En pocas palabras toda la superficie 
es completamente efectiva [65]. 
 
Para valores de 𝜂 bajos,  la reacción solo es llevada a cabo en la superficie externa del 
gránulo, y no permea el interior del mismo. Lo cual puede deberse a catalizadores de gran 
tamaño, o bien a catalizadores muy activos [65]. 
 
Es posible usar la definición isotérmica de 𝜂, solo que debe obtenerse de un balance 
diferencial de masa y energía. Considerando una reacción irreversible de primer orden A→B 
en un elemento diferencial de volumen, del balance de masa se obtiene la siguiente 
expresión [65]: 
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𝑑2𝐶
𝑑𝑟2
+
2
𝑟
𝑑𝐶
𝑑𝑟
−
𝑘 𝜌𝑝
𝐷𝑒
𝐶 = 0                                                                                            (3.15) 
 
Las condiciones de frontera de esta ecuación diferencial en r=0 y r=rs, son las siguientes: 
 
𝑑𝐶
𝑑𝑟
= 0                                                                                                                        (3.16) 
 
𝐶 = 𝐶𝑠                                                                                                                                              (3.17)           
En cuanto al balance de energía en la ecuación (3.18) se puede ver la ecuación resultante 
del balance diferencial, y en (3.19) y (3.20) sus respectivas condiciones de frontera: 
 
𝑑2𝑇
𝑑𝑟2
+
2
𝑟
𝑑𝑇
𝑑𝑟
−
𝑘 𝜌𝑝 𝐶
𝐾𝑒
𝛥𝐻 = 0                                                                                        (3.18) 
 
𝑑𝑇
𝑑𝑟
= 0                                                                                                                        (3.19) 
 
𝑇 = 𝑇𝑠                                                                                                                                              (3.20)  
 
Ya han sido resueltas las ecuaciones diferenciales descritas anteriormente, de forma 
numérica para obtener perfiles de temperatura y concentración (Weisz & Hicks, 1962) [65,30]. 
Sin embargo, se ha obtenido 𝜂 de tal suerte que puede usarse bajo condiciones isotérmicas 
y no isotérmicas, siempre que K sea evaluada a la temperatura de la superficie (Ts) del 
catalizador.  El parámetro 𝜂  se ha obtenido a partir de tres parámetros adimensionales 
como se ve en las ecuaciones (3.21), (3.22) y (3.23): 
 
1.- Modulo de Thiele Φ𝑠: 
 
3(Φ𝑠) =
𝑑𝑝
2
√
𝐾 𝜌𝑝 
𝐷𝑒𝑓𝑓
                                                                                                   (3.21) 
        
2.- Número de Arrhenius: 
 
𝛾 =
𝐸𝐴
𝑅 𝑇𝑆
                                                                                                                                   (3.22) 
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3.- Parámetro de calor de reacción: 
 
𝛽 =
(−𝛥𝐻) 𝐷𝑒 𝐶𝑆
𝐾𝑒 𝑇𝑆
                                                                                                                                               (3.23) 
Para una reacción exotérmica (𝛽+) la temperatura se eleva hacia el interior del gránulo. El 
aumento de velocidad de reacción que acompaña a la elevación de temperatura, 
contrarresta sobradamente la reducción de velocidad provocada por la disminución de la 
concentración de reactante. Entonces, los valores de 𝜂 son superiores a la unidad. Aun 
cuando 𝜂 > 1 aumenta la velocidad por gránulo y, por consiguiente, la producción por 
unidad de masa de catalizador, pueden presentarse también algunas desventajas. Por 
ejemplo, con valores de 𝜂 altos, habrá un gran aumento de temperatura hacia el centro del 
granulo, lo que provoca sinterización y desactivación del catalizador. El producto deseado 
puede quedar sujeto a una reacción adicional con formación de un producto indeseable, o 
pueden presentarse reacciones secundarias. Si estas reacciones tienen energías de 
activación más altas que la de la reacción deseada, la elevación de la temperatura reducirá 
la selectividad.  
En una reacción endotérmica se presenta una disminución de la temperatura y de la 
velocidad en el interior del gránulo. Por tanto, 𝜂 es siempre inferior a la unidad. Puesto que 
la velocidad disminuye al descender la temperatura, el efecto de la resistencia a la 
transferencia de calor también disminuye. Por consiguiente, las curvas que se observan en 
la Figura (3.11) para diversos valores de 𝜂 están más cercanas entre sí para las reacciones 
endotérmicas, es decir 𝜂 < 1 [65]. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.11, Factor de efectividad no isotérmico para reacciones de primer orden  [65]. 
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3.7.-Resolución numérica de ecuaciones diferenciales parciales 
 
Una ecuación diferencial parcial (PDE), es una ecuación diferencial con más de una variable 
independiente como puede observarse en la siguiente ecuación [67,68]: 
 
𝐴
𝜕2𝑓
𝜕𝑥2
+ 𝐵
𝜕2𝑓
𝜕𝑥𝜕𝑦
+ 𝐶
𝜕2𝑓
𝜕𝑦2
+ 𝐷
𝜕𝑓
𝜕𝑥
+ 𝐸
𝜕𝑓
𝜕𝑦
+ 𝐹𝑦 + 𝐺 = 0 
 
Existe un criterio discriminante para clasificar estas ecuaciones de acuerdo a sus 
coeficientes y es el siguiente [67]: 
 Si 𝐵2 − 4𝐴𝐶 < 0, Se trata de una ecuación diferencial elíptica. 
 Si 𝐵2 − 4𝐴𝐶 = 0, Se trata de una ecuación diferencial parabólica. 
 Si 𝐵2 − 4𝐴𝐶 > 0, Se trata de una ecuación diferencial hiperbólica. 
La diferencia más notable que existe entre las ecuaciones diferenciales parabólicas e 
hiperbólicas, con las elípticas. Es el tipo de condiciones de frontera asociadas a cada caso. 
Debido a que en las ecuaciones parabólicas e hiperbólicas, las condiciones de frontera se 
especifican en uno de los extremos de la región, y la solución del sistema se encuentra 
alejándose de esa frontera. Mientras que las ecuaciones diferenciales parciales elípticas, 
poseen condiciones de frontera que se ajustan a todo el contorno de una región cerrada 
[68]. 
3.7.1.-Método de diferencias finitas 
 
El método numérico de diferencias finitas se basa principalmente en reemplazar las 
derivadas de la PDE, en variables discretas. Para después generar una malla de variables 
independientes, para así obtener un número finito de ecuaciones algebraicas [68] y poder 
resolverse mediante tratamiento algebraico. 
Existen algunas formas discretización, entre las cuales destacan la discretización hacia 
adelante y hacia atrás (explícita e implícita) [67,68]. 
Para poder ilustrar las formas de discretización, se considerará la ecuación de calor en 
coordenadas rectangulares (3.24): 
 
𝜕𝑇
𝜕𝑡
= 𝛼
𝜕2𝑇
𝜕𝑥2
                                                                                                                                         (3.24) 
 
 Método explícito (hacia adelante): En este caso se discretiza en diferencias centrales 
la derivada de segundo orden, y hacia adelante en la primera derivada: 
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𝜕2𝑇
𝜕𝑥2
│𝑥,𝑡 =
𝑇(𝑥+∆𝑥,𝑡)−2𝑇(𝑥,𝑡)+𝑇(𝑥−∆𝑥,𝑡)
∆𝑥2
                                                                         (3.25) 
 
𝜕𝑇
𝜕𝑡
│𝑥,𝑡 =
𝑇(𝑥,𝑡+∆𝑡)−𝑇(𝑥,𝑡)
2∆𝑡
                                                                                   (3.26) 
 
Se le conoce como método explícito debido a que existe una forma de determinar los 
valores nuevos para T en este caso, a partir de los valores anteriores (ya conocidos), la forma 
del mallado se puede observar en la figura (3.12): 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.12. Mallado para el método explícito de diferencias finitas  (T. Sauer) [68]. 
 
 Método implícito (hacia atrás): Es método es empleado para magnificar el error de 
truncamiento que se incurre en el método explícito. Esto se logra de una forma 
sencilla [67]. Primeramente se discretiza la ecuación (3.24) en dos direcciones la 
derivada de segundo orden, mientras que la otra derivada se discretiza hacia 
adelante, como en (3.27) y (3.28): 
  
𝜕2𝑇
𝜕𝑥2
│𝑥,𝑡 =
𝑇(𝑥+∆𝑥,𝑡+∆𝑡)−2𝑇(𝑥,𝑡+∆𝑡)+𝑇(𝑥−∆𝑥,𝑡+∆𝑡)
∆𝑥2
                                                     (3.27) 
 
𝜕𝑇
𝜕𝑡
│𝑥,𝑡 =
𝑇(𝑥,𝑡+∆𝑡)−𝑇(𝑥,𝑡)
2∆𝑡
                                                                                   (3.28) 
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Es necesario decir que existen otros criterios para discretizar una PDE, como el Crank-
Nicholson, lo cual resulta en brindar soluciones incondicionalmente estables. No así el 
método explícito que su error depende de los coeficientes de las ecuaciones algebraicas 
resultantes. También existen otros métodos de resolución de PDE, como lo es la colocación 
ortogonal, o por elementos finitos, los cuales también poseen ventajas como los métodos 
implícitos. Sin embargo, la manipulación algebraica resulta más compleja que los métodos 
de diferencias finitas. 
 
3.8.-Propiedades de transporte 
3.8.1-Difusividad efectiva 
 
En el caso del coeficiente de difusividad, se debe tomar en cuenta que si bien los gases 
reactantes se difundirán sobre una superficie, el material donde se difundirán es un 
material poroso, donde la difusividad global (DAB) debe recibir correcciones debido a: 
 La distribución tortuosa de los poros, no permite saber la trayectoria de la difusión 
 La difusión no solamente se ve influenciada por la superficie del catalizador, sino 
también por las paredes de los poros, y de esta forma interviene la Difusividad de 
Knudsen (DK). 
En este caso el parámetro importante es el tamaño del poro. La difusividad global es una 
función de la velocidad molecular y de la trayectoria libre media; esto es, de la 
temperatura y la presión. La difusividad de Knudsen depende de la velocidad molecular y 
del radio de poro  
Primeramente se tiene una expresión para la difusividad efectiva de acuerdo al modelo de 
poros en desorden donde se supone que el transporte en el gránulo se verifica por una 
combinación de difusión a través de las regiones macro (de fracción de espacios vacíos ϵM), 
las regiones micro (de fracción de espacios vacíos ϵμ) y una contribución que implica ambas 
regiones. Se supone que tanto la región micro como la macro, pueden representarse como 
poros cilíndricos rectos de radios promedio āM y āμ. La magnitud de las contribuciones 
individuales depende de las áreas transversales efectivas (perpendiculares a la dirección de 
difusión) [65]. El modelo de poros en desorden se representa con la ecuación 3.16: 
 
𝐷𝑒𝑓𝑓 = ?̿?𝑀𝜀𝑀
2 +
𝜀𝜇
2 (1+3𝜀𝑀)
1−𝜀𝑀
?̿?𝜇                                                                                                                (3.16) 
 
Donde ?̿?𝑀 y  ?̿?𝜇, se calculan de la siguiente forma: 
 
1
?̿?𝑀
=
1
𝐷𝐴𝐵
+
1
(𝐷𝐾)𝑀
                                                                                                     (3.17) 
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1
?̿?𝜇
=
1
𝐷𝐴𝐵
+
1
(𝐷𝐾)𝜇
                                                                                                 (3.18) 
 
 De acuerdo al modelo de poros en desorden, la difusividad efectiva para un sistema 
monomodal, se simplifica la ecuación (3.16) haciendo que únicamente dependa de los 
microporos o los macroporos según sea el caso: 
 
𝔇𝑒𝑓𝑓 = 𝐷𝑀 ∗ 𝜀𝑀
2                                                                                                                           (3.19) 
 
𝔇𝑒𝑓𝑓 = 𝐷𝜇 ∗ 𝜀𝜇
2                                                                                                                          (3.19) 
 
Las difusividades de Knudsen en los macroporos y microporos se calculan de la calculan con 
las siguientes ecuaciones: 
 
(𝐷𝐾)𝑀 = 9.70 × 10
3ā𝑀 (
𝑇
𝑀𝐴
)
1/2
                                                                                               (3.21) 
(𝐷𝐾)𝜇 = 9.70 × 10
3ā𝜇 (
𝑇
𝑀𝐵
)
1/2
                                                                                                (3.22) 
 
En el caso de la Difusividad global existen muchas alternativas como lo son el modelo de  
Chapman-Enskog [29], Lennard-Jones [29], entre otros. Sin embargo, son válidos únicamente 
para moléculas polares, y moléculas como el 𝐶𝑂2 no es polar (momento dipolo=0). 
El modelo presentado por Füller y col. (1965) [29], permite una estimación de la difusividad 
global, usando únicamente la contribución de volúmenes atómicos de difusión por grupo 
funcional dentro de las moléculas mediante la ecuación (3.23): 
 
𝒟𝐴𝐵 =
0.00143∗𝑇1.75
𝑃𝑀𝐴𝐵
1/2
( √∑ 𝑣1
3
+ √∑ 𝑣2
3
)
2                                                                                                       (3.23) 
 
𝐷𝐴𝐵 = 𝐷𝑖𝑓𝑢𝑠𝑖𝑣𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑔𝑙𝑜𝑏𝑎𝑙 (𝑐𝑚
2/𝑠)  
𝑃 = 𝑃𝑟𝑒𝑠𝑖ó𝑛 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 (𝑎𝑡𝑚)  
∑ 𝑣1 = 𝑆𝑢𝑚𝑎𝑡𝑜𝑟𝑖𝑎 𝑑𝑒 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛𝑒𝑠 𝑎𝑡ó𝑚𝑖𝑐𝑜𝑠 𝑑𝑒 𝑑𝑖𝑓𝑢𝑠𝑖ó𝑛 𝑑𝑒𝑛𝑡𝑟𝑜 
𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑚𝑜𝑙é𝑐𝑢𝑙𝑎 𝑝𝑜𝑟 𝑐𝑜𝑛𝑡𝑟𝑖𝑏𝑢𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑔𝑟𝑢𝑝𝑜 𝑓𝑢𝑛𝑐𝑖𝑜𝑛𝑎𝑙  
𝑇 = 𝑇𝑒𝑚𝑝𝑒𝑟𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎 (𝐾)  
𝑀𝐴𝐵 = 𝑃𝑒𝑠𝑜 𝑚𝑜𝑙𝑒𝑐𝑢𝑙𝑎𝑟 𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 (𝑔/𝑚𝑜𝑙)  
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3.8.2.-Conductividad térmica efectiva 
 
La conductividad térmica efectiva es la energía transferida por unidad de área total del 
solido poroso. 
Es posible encontrar valores bajos de K debido al gran número de espacios vacíos que 
impiden el transporte de energía  integro. Además, la trayectoria a través de la fase sólida 
ofrece una considerable resistencia térmica. Este comportamiento se comprende 
claramente al considerar a estos materiales como un conjunto de partículas que están en 
contacto entre sí solamente por medio de puntos adyacentes. Se ha comprobado 
experimentalmente que dichos puntos de contacto son regiones de alta resistencia térmica 
[65].  
Los materiales tales como los gránulos de alúmina, pueden considerarse como un conjunto 
poroso dentro de un segundo sistema poroso. Cada una de las partículas de las que está 
constituido el gránulo consiste en una región microporosa. Estas partículas tienen puntos 
de contacto con otras partículas similares y están rodeadas de regiones macroporosas, de 
manera análoga al sistema de poros bidisperso [65] considerado en el coeficiente de difusión 
efectivo. Cuando se consideran de esta manera, la conductividad térmica del sólido global 
tiene poca influencia sobre 𝐾𝑒𝑓𝑓. La conductividad efectiva puede estimarse de la siguiente 
forma: 
𝐾𝑒 = 𝐾𝑠 (
𝐾𝐺
𝐾𝑠
)
1−𝜖𝑠
                                                                                                   (3.24)    
                                                
𝐾𝐺 = 𝐶𝑜𝑛𝑑𝑢𝑐𝑡𝑖𝑣𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑡é𝑟𝑚𝑖𝑐𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑓𝑙𝑢𝑖𝑑𝑜 
𝐾𝑠 = 𝐶𝑜𝑛𝑑𝑢𝑐𝑡𝑖𝑣𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑡é𝑟𝑚𝑖𝑐𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜 
𝜖𝑠 = 𝑓𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑓𝑎𝑠𝑒 𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑎 
 
Para el caso de la conductividad de la mezcla gaseosa, se usa el método propuesto por 
Chung y col (1988) [29],  
 
λ M′
η CV
=
3.75 ψ
CV/R
                                                                                      (3.25) 
 
𝐾𝐺 = 𝜆 = 𝐶𝑜𝑛𝑑𝑢𝑐𝑡𝑖𝑣𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑡é𝑟𝑚𝑖𝑐𝑎 𝑑𝑒 𝑚𝑒𝑧𝑐𝑙𝑎 𝑔𝑎𝑠𝑒𝑜𝑠𝑎 (𝑊/𝑚 𝐾) 
𝜂 = 𝑣𝑖𝑠𝑐𝑜𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒 𝑚𝑒𝑧𝑐𝑙𝑎 𝑔𝑎𝑠𝑒𝑜𝑠𝑎 (𝑁𝑠/𝑚2) 
CV = 𝐶𝑎𝑝𝑎𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑐𝑎𝑙𝑜𝑟í𝑓𝑖𝑐𝑎 𝑎 𝑣𝑜𝑙. 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒 (𝐽/𝑚𝑜𝑙 𝐾) 
𝑅 = 𝐶𝑜𝑛𝑠𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒 𝑑𝑒 𝑙𝑜𝑠 𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 𝑖𝑑𝑒𝑎𝑙𝑒𝑠 (𝐽/𝑚𝑜𝑙 𝐾) 
𝑀′ = 𝑃𝑒𝑠𝑜 𝑚𝑜𝑙𝑒𝑐𝑢𝑙𝑎𝑟 (𝑘𝑔/𝑚𝑜𝑙) 
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En el caso de la conductividad térmica del material sólido se han encontrado distintas 
correlaciones para su cálculo, basadas en el análisis multilineal de datos experimentales [61]. 
Esto se puede obtener mediante las siguientes ecuaciones: 
 
𝑘solido = ln 𝑎 + 𝑏 ∗ ln[𝑇] + 𝑐 ∗ 𝑇 + (
𝑑
𝑇
)                                                                                           (3.26) 
 
Donde: 
𝑇 = 𝑇𝑒𝑚𝑝𝑒𝑟𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎 𝑒𝑛  𝐾  
𝑘solido = 𝐶𝑜𝑛𝑑𝑢𝑐𝑡𝑖𝑣𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑡é𝑟𝑚𝑖𝑐𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜 𝑒𝑛 [
𝑊
𝑐𝑚∗𝐾
]  
 
Se debe obtener la conductividad térmica por especie en el catalizador, y sumar las 
conductividades afectadas por su fracción peso como se ve en la ecuación 3.27: 
 
𝐾𝑆 = ∑ 𝑥𝑤𝑖𝑘𝑖
2
𝑖=1                                                                                                                                             (3.27) 
 
Donde: 
𝑥𝑤𝑖 = 𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑝𝑒𝑠𝑜 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑜𝑛𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑖 
𝑘𝑖 = 𝐶𝑜𝑛𝑑𝑢𝑐𝑡𝑖𝑣𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑡é𝑟𝑚𝑖𝑐𝑎 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑜𝑛𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑖 𝑒𝑛 [
𝑊
𝑐𝑚∗𝐾
]  
 
3.9.-Termodinámica del equilibrio químico 
 
El reformado de metano con CO2, se considera una alternativa prometedora al reformado 
con vapor. Se trata de una reacción endotérmica, favorecida por altas temperaturas y bajas 
presiones. Termodinámicamente, la reacción de reformado seco puede ocurrir a 
temperaturas superiores a 640 °C [14]. Requiriendo menos energía que la reformación 
catalítica de Metano o de Metanol, además de que posee otras ventajas como lo es una 
alimentación libre de Azufre, el cual puede constituirse como un veneno en el catalizador. 
Así como su fácil manejo y baja toxicidad con respecto de otros hidrocarburos [21]. 
 
A priori al evaluar un catalizador, ya sea para esta reacción o para otras, se debe tener una 
idea del aprovechamiento que estas pueden tener. Es decir, si estás se aproximan al 
equilibrio químico.  
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El equilibrio químico se define como la condición termodinámica donde no existen cambios 
en las concentraciones de los reactivos, y se puede obtener información sobre la conversión 
máxima que ofrece el sistema catalítico [22]. 
Para la siguiente reacción reversible: 
 
𝑎𝐴 + 𝑏𝐵 ↔ 𝑐𝐶 + 𝑑𝐷 
 
El equilibrio químico puede ser determinado de la siguiente forma [23]: 
 
𝐾𝑒𝑞 =
𝑦𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑡𝑜𝑠
𝑦𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑣𝑜𝑠
=
𝑦𝐶
𝑐𝑦𝐷
𝑑
𝑦𝐴𝑎𝑦𝐵𝑏
                                                                  (3.28) 
 
Es necesario para calcular las concentraciones “yi”,se debe hacer un balance de moles en 
función del grado de avance de la reacción [22]; 
 
𝑛𝑅 = 𝑛𝑖 + 𝜀𝜗                                                                                                                               (3.29)   
 
Dónde:     
𝑛𝑖 = 𝑀𝑜𝑙𝑒𝑠 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐𝑖𝑒 𝑖                                                                                                                         
𝜀 = 𝑔𝑟𝑎𝑑𝑜 𝑑𝑒 𝑎𝑣𝑎𝑛𝑐𝑒 
𝜗 = 𝑐𝑜𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑒𝑠𝑡𝑒𝑞𝑢𝑖𝑜𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑎 
 
Se define el grado de avance como la relación entre el cambio en el numero total de moles 
de una especie y su coeficiente estequiométrico. Se puede calcular la constante de 
equilibrio mediante la expresión (3.30): 
 
ln 𝐾𝑒𝑞 = −
∆𝐺0
°
𝑅𝑇
                                                                                                     (3.30) 
 
Donde el ∆𝐺0
°  y sus parametros se calculan de la siguiente forma: 
 
∆𝐺0
°
𝑅𝑇
=
∆𝐺0
° −∆𝐻0
°
𝑅𝑇0
+
∆𝐻0
°
𝑅𝑇
+
1
𝑇
∫
∆𝐶𝑝
°
𝑅
𝑇
𝑇0
𝑑𝑇 − ∫
∆𝐶𝑝
°
𝑅
𝑑𝑇
𝑇
𝑇
𝑇0
                            (3.31) 
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3.10.-Evaluación Catalítica 
Primeramente se realizó una evaluación en reactor diferencial. Esto  se realizó con el 
catalizador en polvo en cantidades muy pequeñas (WCat=1g), primeramente para obtener 
la velocidad de reacción sin resistencias al transporte de masa y energía considerando que 
toda la superficie del gránulo este expuesta [65] (𝑟𝑝), esto nos permitirá obtener tanto los 
datos cinéticos, el factor de efectividad, . A continuación en la figura (3.13) se presenta un 
diagrama de flujo de la instalación donde se llevó a cabo la reacción en reactor integral, y 
en la tabla (3.3) se observa la descripción de los equipos: 
 
 
Figura 3.13. Diagrama de flujo de instalación para evaluación de reformación seca de etanol 
 
Tabla 3.3. Descripción de equipos para reacción de reformación seca de etanol 
Símbolo Descripción 
F1 Corriente de alimentación de CO2 
F2 Corriente de H2 para activar el catalizador 
R-1 Reactor tubular de acero al carbón 
S-1 Saturador de Etanol 
S-2 Saturador de Agua 
Z-1 Cromatográfo de gases con detector TCD 
Z-2 Cromatográfo de gases con FID 
F1
F2
S-1 S-2 R-1
Z-1
Z-2
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Figura 3.14. Esquema de equipo de evaluación de reformación seca de etanol 
 
3.10.1.- Procedimiento experimental 
 
Cabe mencionar que para poder medir las cantidades de reactivos y productos alimentados, 
se decidió usar la técnica de cromatografía de gases, mediante dos modelos de 
cromatógrafos: 
 Gow Mac 580®: Este equipo opera con una columna empacada Altech Silica gel, con 
un detector de conductividad térmica (TCD), y un flujo de gas acarreador (N2) de 60 
ml/min. 
 Varian 3380®: Este equipo opera con una columna capilar Heliflex AT-1 de 0.25mm 
de diámetro y 30 m de largo, con un detector de ionización de flama (FID), y una 
temperatura en el detector de 150°C, con un factor de atenuación de 1.Se usarán 
alícuotas de 1ml de gas para realizar la cuantificación.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.15. Procedimiento experimental simplificado para reformación seca de etanol 
1.- Reducción de catalizador 
a 450°C, y 40 ml/min de 
flujode H2. Por 1 hora
2.- Barrido con gas inerte 
(N2), por 30 inutos y 60 
ml/min
3.- Tomar una primera 
muestra y verificar en TCD, 
que ya no se tenga trazas de 
H2 en el sistema
4.- Comenzar la reacción a 
las temperaturas 
solicitadas.
5.- Muetrear y analizar en 
Cromatografo Gow-Mac 
580® (TCD) y Varian 380®.
 
72 
 
 
En la figura (3.15) se muestra un diagrama simplificado donde se exponen los pasos para 
operar el equipo de reacción. Es de notarse que el catalizador debe activarse con ls 
reducción del mismo. Esto debido a que los metales soportados en la Hidrotalcita se 
encuentran forma de óxidos, por lo cual pasa un flujo alto de hidrógeno para que 
reaccionando con el oxígeno de la molécula, se obtenga el metal en su forma elemental y 
activa, y vapor de agua como subproducto.  
Es preciso mencionar que para poder validar los perfiles de conversión y temperatura 
obtenidos de los balances de materia y energía bidimensionales, se realizará la evaluación 
catalítica en un reactor tubular de lecho fijo. Es importante mencionar que las dimensiones 
del reactor permiten realizar simplificaciones a las ecuaciones conservativas. Debido a que 
el diámetro de reactor es pequeño, los perfiles obtenidos presentarán una tendencia más 
a cambiar de forma axial, que de forma radial, lo que permite despreciar los términos de 
dispersión axial. Esta aseveración se logró tras cumplir con las siguientes reglas Heurísticas:  
 
𝑑
𝑑𝑝
⁄ ≤ 7                                                                                                                                                       (3.32)                                                                                                                     
 
𝐿
𝑑𝑝
⁄ ≥ 30                                                                                                                        (3.33) 
 
Por lo anterior el reactor empleado posee un diámetro nominal de ¾”. La sección de 
empacado tiene una longitud máxima de 15 cm para alojar los gránulos catalíticos. Se 
implementaron 5 puertos de muestreo para análisis cromatográfico a una distancia de 2.5 
cm entre ellos, el primero se posicionó 2 cm iniciado el lecho catalítico. En la parte se soldó 
una malla de acero inoxidable como soporte de la cama empacada. 
Para la medición de la temperatura el diseño considero un termopozo presente en el centro 
del reactor, que se distribuye a lo largo del reactor (sujeto a la parte superior de la tapa del 
reactor), un termopar fue desplazado manualmente para registrar la temperatura, 
coincidiendo con cada sección de las tomas de muestras. 
La alimentación de la mezcla fase gas se realizó por la parte superior, mientas que la salida 
de los productos de reformación se envió por la parte inferior [56].  
Cabe mencionar que el reactor usado en esta reacción de reformación seca de etanol, se 
usó en la reacción de reformación de etanol con vapor de agua [58]. En las figuras (3.16) y 
(3.17) puede observarse una esquematización del reactor integral: 
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2.5 cm
R= 3/4 " 
nominal
L= 12 cm
Catalizador
Puertos de 
Muestreo
Fibra de Vidrio
Brida
Termoposo
Termopar
 
Figura 3.16. Reactor integral pata evaluación de gránulos catalíticos [58] 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.17. Reactor integral pata evaluación de gránulos catalíticos [58] 
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Capítulo 4: Resultados 
4.1.- Catalizador Metálico 
El catalizador fue sintetizado por el método de copreciptación, y se dejó en forma de Gel 
para poder mezclarse con el agente Binder. En la figura (4.1), puede observarse el gel de 
catalizador 10%Ni-4.5%Co-Hidrotalcita. 
 
Figura 4.1. Catalizador gelificado 10%Ni-4.5%Co-HDT 
Este gel se mezcló en distintas proporciones con la mezcla Binder (70%H2SiO3-30% Al (OH)3). 
Para poder observar cual fue la mejor muestra en términos de resistencia mecánica se 
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realizaron varias mezclas, y se eligió la que tuvo mejor resistencia a la ruptura. En la Tabla 
(4.1) pueden visualizarse las resistencias mecánicas de las muestras. 
Tabla 4.1. Resistencia mecánica de gránulos catalíticos 
Muestra Resistencia a la ruptura (lbf) 
90%Binder – 10%Catalizador 41.8 
80%Binder – 20%Catalizador 23.52 
70%Binder – 30%Catalizador 14.12 
60%Binder – 40%Catalizador 9.21 
50%Binder – 50%Catalizador 7.66 
40%Binder – 60%Catalizador 3.95 
Puede verse que el mejor resultado se obtiene conforme se disminuye la cantidad de 
catalizador dentro del gel, ya que este por sí mismo posee muy bajos valores de resistencia 
mecánica (2.5 lbf). Sin embargo se tomó la decisión de usar una proporción 80%Binder-
20%Catalizador, para no empobrecer la cantidad de catalizador dentro de las esferas, 
catalíticas. La forma final de las esferas antes de calcinar y después de calcinar a 500°C, se 
puede ver en las figuras (4.2) y (4.3) respectivamente.  
 
 
Figura 4.2. Catalizador en forma de pellets de 1/8” antes de calcinar 100°C 
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Figura 4.3. Catalizador en forma de pellets de 1/8” después de calcinar a 500°C 
 
4.2.- Caracterización del Catalizador 
4.2.1.- Fisisorción de nitrógeno 
 
A la serie de catalizadores realizados, se les práctico la fisisorción de N2 para conocer con 
exactitud sus propiedades texturales como, lo son Área superficial, Volúmen total de poro, 
y Diámetro de poro promedio. Las propiedades del conjunto estudiado se muestran en la 
tabla (4.2): 
 
Tabla 4.2. Propiedades estructurales de catalizadores con mezcla Binder. 
Muestra Área 
superficial 
(m2/g) 
Volumen 
total de 
poro 
 (cm3/g) 
Diámetro 
promedio 
de poro 
(Å) 
90%Binder – 10%Catalizador 366.7 0.3799 31.44 
80%Binder – 20%Catalizador 350.5 0.3277 37.40 
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70%Binder – 30%Catalizador 331.0 0.3407 41.17 
60%Binder – 40%Catalizador 323.2 0.3774 46.71 
50%Binder – 50%Catalizador 309.8 0.3890 50.23 
40%Binder – 60%Catalizador 312.5 0.4485 57.41 
 
Como puede notarse el agente aglomerante (Binder), mejora notablemente el área 
superficial, aunque reduce el diámetro de poro, que puede atriburise al contenido de Silicio 
en el agente Binder, el cual tiene 70% de composición con respecto a la bohemita (Al (OH)3). 
 
De acuerdo a datos de la tabla (4.1), se tomo la decisión de usar un catalizador con una 
composición de 80%Binder-20%Catalizador, debido a las propiedades mecánicas que 
exponen las muestras, y cuidando que la cantidad de catalizador no sea demasiado 
insignificante. 
A continuación en la figura (4.4), se puede observar la isoterma de adsorción de la mezcla 
seleccionada de catalizador y Binder. 
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Figura 4.4. Isoterma de Adsorción  
 
La información obtenida es que es una isoterma clase IV, característica de materiales 
mesoporosos debido a un llenado de multicapas en condiciones de presión medias. El tipo 
de histéresis que presenta este material es del tipo B, debido a que la adsorción y la 
desorción se llevan a cabo en distintas dirección, sobre placas paralelas. Donde incluso 
puede ser descrita la estructura lamelar del catalizador de hidrotalcita. 
Los datos obtenidos de este material, revelan que en efecto se trata de un material 
mesoporoso por su tamaño de diámetro de poro de 37.40 Å (3.74 nm), situado dentro del 
estandar para considerarse de esta naturaleza. 
En la figura (4.5) puede observarse la distribución de diámetro de poro en el catalizador, 
donde al ubicar el máximo de la curva (3.423 nm), se corrobora la pertenencia de este 
material a la zona mesoporosa. Sin embargo, existen contribuciones muy pequeñas de los 
microporos, debido posiblemente al agente Binder. En el Apéndice (A.3), se detallan los 
resultados de las isotermas y las distribuciones de poro para los catalizadores restantes. 
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Figura 4.5. Distribución de tamaño de poro 
 
4.2.2.- Difracción de rayos X (XRD) 
Los presencia de las reflexiones de hidrotalcita (HT), también conocidos como hidróxidos 
dobles laminares (LDHs) se pueden observar en la Figura 4.6. En específico en 2𝜃 =
11.7, 23.6, 34.9, 39.57, 47.1, 60.87, 62.21 y 66.26, representado por picos agudos, 
indicando una elevada estructura cristalina típica de un material hidrotalcita mediante un 
arreglo hexagonal en su estructura (HT, JCPDS file 70-2151). Los metales de Ni y Co se 
observan en estructuras de hidrotalcitas. 
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2𝜃 
 Figura 4.6. Patrones de difracción, XRD. 
La estructura de Hidrotalcita como precursora de óxidos (ex-LDH) fue analizada posterior a 
calcinación a 500°C. La figura (4.6) muestra las reflexiones después de su restructuración 
mediante la destrucción laminar, formando una serie de materiales amorfos, tal como 
Espinela de Cobalto (Co3O4), Oxido de Magnesio (Periclasa MgO), Espinela de Magnesio y 
Niquel (MgAl2O4), (MgNiO2), Bunsenita (NiO) y Alúmina (κ-Al2O3). Donde la formación de 
óxidos metálicos promueve la basicidad de catalizador y la baja actividad en la reacción de 
deshidratación de etanol promotora de la formación de coque en los sitios activos y 
desactivación del material catalítico. Este análisis solo fue llevado a cabo al catalizador, ya 
que las estructuras cristalinas de la Bohemita y del ácido metasilísico, se consideran 
irrelevantes para este trabajo. 
 
4.3.- Propiedades de Transporte 
4.3.1.- Difusividad efectiva 
En la obtención de la difusividad efectiva, se deben tomar en cuenta tanto la difusividad 
global (debido al movimiento molecular), así como la difusividad de Knudsen (debido a la 
porosidad del lecho, o partícula). En la figura (4.6) se muestra el efecto de la temperatura 
en la dfusividad global de la mezcla. 
 
20 40 60 80
         0
       100
       200
       300
       400
       500
       600
20 40 60 80
      -100
       -50
         0
        50
       100
In
te
n
s
it
y
 (
c
p
s
)
2-theta (deg)
Meas. data:Pastor Ivan HT-1 Sin Calcinar
 May 7 2015/Data 1
In
te
n
s
it
y
 (
c
p
s
)
● ● Hidrotalcita 
♦ Hidrotalcita de Ni 
◘Hidrotalcita de Co 
 
 
 
 
 
 
○ 
 
● 
 ● 
 
● 
 
● 
 
● 
 
● 
 
● 
 
♦
  ♦ 
♦ 
♦ 
 
♦ ♦ ◘ 
 
◘ 
 
◘ 
 
◘ 
 
In
te
n
si
d
ad
 (
U
.A
.)
 
 
81 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 4.7. Difusividad global (DAB) VS Temperatura (°C) 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 4.8. Difusividad Knudsen (DK) VS Temperatura (°C) 
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Figura 4.8. Difusividad Efectiva (Deff) VS Temperatura (°C) 
Estos datos se calcularon, apartir de una distribución de poros monomodal, de acuerdo a 
un material mesoporoso, con un Diámetro de poro de 3.423nm, y un volumen de poro de 
0.322 cm3/g. Esto es importante mencionarlo, ya que solamente se considera un fracción 
de espacios vacíos debido a los mesoporos del material (𝜀𝑀 = 0.3844), y en base a ello se 
calcularon los coeficientes de difusión tanto de Knudsen, como el efectivo. Esto se pudo 
apreciar en las figuras (4.6) y (4.7), donde los pérfiles para los coeficientes siguen una 
tendencia lineal, ya que dependen en gran medida de la temperatura y porosidad del 
material. 
 
4.3.2.- Conductividad térmica efectiva 
 
El coeficiente de conductividad térmica efectivo se determinó para cada fase presente en 
el reactor de lecho fijo. La fase fluida es la mezcla gaseosa alimentada y la fase solida es el 
lecho catalítico. Es necesario mencionar que para calcular la conductividad térmica de la 
mezcla gaseosa, fue necesario también calcular la viscosidad  dinámica de la mezcla. Sin 
embargo, los datos sobre la secuencia de cálculo y datos complementarios se exponen en 
la sección de apéndice (A.4). 
 
Por su parte en la figura (4.8) se puede visualizar como es afectada la conductividad térmica 
con respecto de la temperatura en la mezcla gaseosa, que con respecto de la conductividad 
térmica de la fase sólida en la figura (4.9), que es de notarse es mucho más en la fase fluida. 
Lo que permite inferir que la conductividad en la fase sólida es la que controla el proceso 
de transferencia de calor. Para el cálculo de conductividad térmica efectiva, se requieren 
los datos de fracción de espacios sólidos en el gránulo (𝜖𝑠 = 0.6156). Los resultados de 
conductividad térmica efectiva pueden visualizarse en la figura (4.10). 
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Figura 4.9. Conductividad térmica fase fluida (KG) VS Temperatura (°C) 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 4.10. Conductividad térmica fase sólida (KS) VS Temperatura (°C) 
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Figura 4.11. Conductividad efectiva (Keff) VS Temperatura (°C) 
4.4.- Termodinámica del equilibrio químico 
Los cálculos termodinámicos hecho, han revelado datos importantes. En cuanto a la 
constante de equilibrio, podemos corroborar que la reacción al ser endotérmica requiere 
de mucha energía para llevarse a cabo, y esta es beneficiada al incrementarse la 
temperatura, como se ve en la figura (4.4). Debido a que las constantes al equilibrio van 
desde números muy bajos (>10-10), hasta otros muy altos (>1010), resulta mejor manejar el 
logaritmo natural de esta. En el apéndice (A.5) se detalla a fondo el cálculo de la constante 
de equilibrio y de la conversión al equilibrio. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 4.12. ln (Keq) vs Temperatura 
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4.4.1.- Determinación de la conversión en el equilibrio 
 
Resulta muy importante en este cálculo en el diseño y síntesis de catalizadores, ya que este 
parámero nos ofrece la conversión máxima que es posible alcanzarse 
termodinámicamente. Incluso un catalizador ideal, muy activo, y selectivo no hace otra 
cosa, más que aproximarse a esta condición. Además nos ofrece información sobre la 
temperatura ideal para que se lleve a cabo esta reacción como puede observarse en la 
figura (4.5). 
 
Figura 4.13. %Conversión al equilibrio vs Temperatura 
 
4.5.- Simulación matemática 
Es necesario mencionar que antes de pasar propiamente a la simulación matemática de los 
balances de materia y energía, se tuvo que formular una expresión para la ley de velocidad, 
Se requirio un procedimiento experimental para obtener un pérfil de presiones parciales 
tanto de etanol como de CO2 (𝓅etanol, y 𝓅co2), así como de la velocidad de reacción 
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experimental (despejada de la ecuación de diseño para reactor empacado). Por 
simplificidad se optó por un módelo de ley de potencias, y se obtuvieron los órdenes (α y β) 
de reacción, y la constante cinética (K). Mediante el método Gauss-newton (Descrito en 
apéndice A.4) de ajuste no lineal de datos se obtuvieron los siguientes datos en la tabla 
(4.3): 
 
Tabla 4.3. Parámetros cinéticos para modelo de ley de potencias. 
Temperatura 
(K) 
K α Β R2 
773.15 0.2422 1.4277 0.2978 0.98 
873.15 0.6603 1.7942 0.9281 0.9 
973.15 1.5470 2.52 0.1991 0.89 
 
Este método resulta una buena aproximación para este tipo de datos. Sin embargo, como 
en todos los métodos numéricos resulta un problema  encontrar los valores iniciales 
correctos, debido a que se pueden tener infinidad de soluciones, pero se deben tomar 
aquellos valores que tengan un significado físico plausible. Se determinó tambien el valor 
de la energía de activación a partir de las constantes cinéticas, el cual fue de 57.15 KJ/mol. 
 
4.5.1.- Pérfiles de conversión y temperatura 
 
Ya obtenidos, los parámetros cinéticos, los coeficientes efectivos y la relación de 
alimentación, se puede proseguir a realizar la simulación matemática. En el capítulo 3 ya se 
había mencionado la forma de resolución del sistema de ecuaciones diferenciales parciales, 
el cual se resolvió mediante diferencias finitas ímplicito. En el Apéndice (A.7) se detalla la 
discretización y forma de solución en MATLAB®.  
En la figura (4.6) puede notarse que el perfil de conversión en el centro del reactor, es casi 
nulo, debido a que existe un decremento subito de temperatura en el centro debido 
posiblemente a la baja eficiencia que tienen la transferencia de calor en ese punto. 
En la linea central del reactor no existen gradientes radiales en la conversión, pero en la 
pared se registra un ligero cambio, de forma radial, quiza debido a la naturaleza de la 
reacción, que al ser endotérmica se ve beneficiada en la pared donde la temperatura es 
aproximadamente igual a la del medio de calentamiento. 
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Figura 4.14. Perfil de conversión bidimensional a 500°C 
 
 
 
Figura 4.15. Perfil de temperatura bidimensional a 500°C 
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Figura 4.16. Perfil de conversión bidimensional a 600°C 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 4.17. Perfil de Temperatura bidimensional a 600°C 
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Figura 4.18. Perfil de conversión bidimensional a 700°C 
 
 
Figura 4.19. Perfil de Temperatura bidimensional a 700°C 
Se puede notar que el gradiente de conversión radial en la pared, aminora conforme 
aumenta la temperatura y posiblemente pueda desaparecer ya que otros autores han 
encontrado que hay conversión casi completa a esta temperatura del etanol [48]. Asimismo 
los perfiles no parecen ser cambiados en su morfología. Sin embargo, hay cambios notables 
en la conversión, quizá cambiando las condiciones de operación se podría aproximar a las 
condiciones de equilibrio.  
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Capítulo 5: Validación del modelo propuesto 
5.1.- Porcentaje de error entre datos experimentales y de 
simulación 
5.1.1.- Porcentaje de error a 500°C 
A continuación se presentan los pérfiles de conversión y temperatura de forma axial en el 
reactor. En este caso se realizaron solo 15 pasos de integración en Ni, y 15 pasos en Nj, y 
estos parecen haber sido suficientes para que el método pudiera converger exitosamente.  
 
Figura 4.20. Validación de pérfil de conversión a 500°C 
 
Es necesario mencionar que al comienco del lecho catalítico la conversión es practicamente 
nula (Ver tabla (4.5)), debido posiblemente a la resistencia que presenta el catalizador a la 
resistencia a la transferencia de masa. Tambien puede notarse que debido a la 
endotermicidad donde se presenta la mayor cantidad de temperatura, es donde la 
conversión mejora. A proximadamente se trabaja 41.23% por debajo de la conversión al 
equilirbio, lo que permite tener mejores criterios para poder trabajar en el diseño de algun 
catalizador, que aproxime mas el equilibrio químico. 
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Tabla 4.4. Porcentaje de error experimental y calculado 500°C 
Longitud (m) Conversión experimental Conversión calculada %Error 
2 0.062 0.172 63.9 
4 0.23 0.245 6.12 
6 0.28 0.267 4.64 
8 0.366 0.36 1.63 
10 0.388 0.36 3.9 
 
5.1.1.- Porcentaje de error a 600°C 
 
 
Figura 4.21. Validación de pérfil de conversión a 600°C 
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Puede notarse que mejora mas el pérfil de conversión obteniendo porcentaje de error de 
hasta 4.5% , sin embargo, quiza las desviaciones se deban a errores humanos en el 
muestreo. Aunque resulta bastante práctico el modelo bidimensional para aproximar los 
perfiles. Puede motarse que incluso el gradiente radial de conversión que existe en la pared 
no resulta afectar en gran manera la medición.  
Tabla 4.5. Porcentaje de error experimental y calculado 600°C 
Longitud (m) Conversión experimental Conversión calculada %Error 
2 0.05 0.11 54.55 
4 0.22 0.23 4.5 
6 0.35 0.37 5.44 
8 0.42 0.46 8.6 
10 0.65 0.63 3.07 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 4.22. Validación de pérfil de Temperatura a 600°C 
Es de notarse que la temperatura no se transmite tan eficientemente como el módelo lo 
describe ya que a tan solo cuatro centímetros de la entrada al reactor, el módelo parece 
indicar que la transferencia de calor es muy buena atraves del lecho. Sin embargo, en la 
oráctica esta difiere un poco de la realidad. Quizá pueda deberse a que el reactor en su 
parte central no esta completamente en contacto con la pared del reactor, y el aire que 
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queda atrapado entre la chaqueta del reactor y el reactor, disminuye su capacidad para 
transmitir el calor. 
 
5.1.1.- Porcentaje de error a 700°C 
Figura 4.23. Validación de pérfil de conversión a 700°C 
Tabla 4.6. Porcentaje de error experimental y calculado 700°C 
Longitud (m) Conversión experimental Conversión calculada %Error 
2 0.05 0.06 8.3 
4 0.12 0.16 25 
6 0.23 0.27 14 
8 0.48 0.53 8 
10 0.77 0.81 4.9 
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Figura 4.24. Validación de Perfil de temperaturas  700°C 
 
Los perfiles de conversión mostrados anteriormente, poseen algo en común, y esto es que 
en medio del lecho la temperatura calculada aproxima muy bien la conversión 
experimental. Además la temperatura si bien no se ve mucho el ajuste, pero si pueden 
tomarse decisiones sobre la forma en la que se transfiere el calor en el reactor. Quizá se 
debe mejorar la forma de transmisión de calor, o bien solo mejorar el aislamiento del 
mismo. 
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5.1.2. Selectividad a 500°C 
 
Figura 4.25. Selectividad experimental a 500°C 
 
 
Figura 4.26. Selectividad experimental a 600°C 
 
 
96 
 
 
 
Figura 4.27. Selectividad experimental a 700°C 
Se obtuvieron de igual forma las selectividades hacia los productos de reacción, a lo largo 
del reactor, donde es de notarse que para las tres temperaturas el principal producto es el 
hidrógeno. Esto puede deberse a que existen reacciones adversan que favorecen su 
producción como el RWGS, la reformación seca de metano que incluso puede darse in 
situ, la descomposición del etileno y acetaldehído, entre otras. Puede notarse que el 
monóxido de carbono disminuye entre tanto se avanza en el lecho catalítico. Sin embargo, 
sigue presente a lo largo de la reacción, En el caso del metano, se ve mermado entre tanto 
se aumenta la temperatura de reacción. 
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Capítulo 6: Conclusiones 
1.- Se logró sintetizar un catalizador 10%Ni-4.5%Co-HDT, el cual ya había sido usado entés 
para una reacción de reformación catalítica de etanol con vapor de agua, desmostrando ser 
un formidable catalizador para ambas reacciones (SRE y DRE). 
 
2.- Fue posible formular una sustancia (Mezcla Binder) que permitió mejorar las 
propiedades mecánicas del catalizador, incluso mejoró un poco sus propiedades  texturales, 
ya que brindó área mas altas que el catalizador per se. 
 
3.- Se logro la cuantificación de algunas propiedades termodinámicas de la mezcla 
reaccionante, las cuales son parámetros clave para saber a que condiciones de temperatura 
serán las idoneas para obtener mejores resultados en conversión. 
 
4.- Mediante el uso de algunos modelos propuestos en la bibliografía, se logró calcular los 
parámetros de transporte efectivos. Los cuales a su vez dependieron de la caracterización 
hecha al catalizador por fisisorción de N2. Lo ideas hubiese sido calcularlos como función 
del radio y la longitud del reactor. Sin embargo, como una primera aproximación, fueron de 
utilidad, para observar el comportamiento del lecho. 
 
5.- Fue posible la contrucción de un equipo que permita evaliuar tanto la reformación 
húmeda y seca de etanol. Fue de esencial importancia, el tener un buen control de las 
condiciones de operación y alimentación al sistema.  
 
6.- Fue posible el encontrar una expresión cinética para esta reacción, mediante el uso de 
modelos de ajuste no lineal de datos. Lo ideal sería generar una cinética que no ignore los 
mecanismos de reacción, ya sea del tipo Eley-Rideal, LHHW,ó Max Van Krevelen. Que 
permitan compreder los mecanismos de reacción posibles . 
 
7.- Fue posible describir los pérfiles de temperatura y conversión, para el etanol en esta 
reacción. Mediante el uso de balances de envoltura (diferenciales), usando métodos de 
resolución de PDE, aunque valdría la pena simular este tipo de reactores de forma dinámica. 
Debido a que el efecto del tiempo quiza altere el comportamiento de los reactantes de 
forma axial en el reactor. O bien simular las ecuaciones conservativas de masa, energía y 
momentum, para comprender mejor estos tres fenómenos dentro del reactor 
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8.- De forma experimental, tambien fue posible obtener los valores para la selecte¿ividad 
de los productos de reacción principales, Sin embargo, debido a las altas temperaturas de 
operación, no fue posible cuantificar los demas componentes orgánicos, como el 
acetaldehido y etileno. 
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Apéndices 
A.- Modelado de ecuaciones conservativas 
A.1.- Balance de masa 
 
A continuación se enuncia la manipulación algebraica necesaria para simplificar las 
ecuaciones de balance de materia energía. Primeramente, el transporte de masa en 
coordenadas cilíndricas se representa por medio de la siguiente ecuación (Bird, Stewart, Lightfoot 
2006): 
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑡
+ (𝑣 ∙ 𝛻𝐶𝑖) = 𝐷𝑒𝛻
2𝐶𝑖 + rij                                                                                                                  (A.1) 
Desarrollando los operadores vectoriales gradiente, divergencia (𝑣 ∙ 𝛻𝐶𝑖) y laplaciano (𝛻
2𝐶𝑖), se 
obtiene la siguiente expresión: 
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑡
+ (𝑣𝑟
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑟
+ 𝑣𝜃
1
𝑟
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝜃
+ 𝑣𝑧
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑧
) = 𝐷𝑒 (
1
𝑟
𝜕
𝜕𝑟
(𝑟
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑟
) +
1
𝑟2
𝜕𝐶𝑖
2
𝜕𝜃2
+
𝜕𝐶𝑖
2
𝜕𝑧2
) + rij              (A.2) 
 
El primer término de esta expresión, representa la acumulación del sistema, la cual es igual a 0, 
debido a que se encuentra el sistema en estado estacionario. 
El segundo término del lado izquierdo representa el transporte de masa por convección, mientras 
que el primer término del lado izquierdo representa el transporte difusivo dentro del reactor. 
El último representa la cinética de la reacción. Tomando las consideraciones anteriores la 
expresión se simplifica a la siguiente: 
𝑣𝑧
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑧
= 𝒟𝑒 (
1
𝑟
𝜕
𝜕𝑟
(𝑟
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑟
) +
𝜕𝐶𝑖
2
𝜕𝑧2
) + rij                                                                                                      (A.3) 
0 = 𝒟𝑒 (
1
𝑟
𝜕
𝜕𝑟
(𝑟
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑟
) +
𝜕𝐶𝑖
2
𝜕𝑧2
) − 𝑣𝑧
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑧
+ rij                                                                                              (A.4) 
Desarrollando la derivada en la expresión, y reacomodándola se tiene: 
 
𝑣𝑧
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑧
− 𝒟𝑒 (
𝜕2𝐶𝑖
𝜕𝑟2
+
1
𝑟
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑟
) −
𝜕𝐶𝑖
2
𝜕𝑧2
− 𝜌𝐵𝒓𝑃 = 0                                                                                          (A.5)
                           
En donde el término cinético debe contener la densidad del lecho catalítico (ρB) y la velocidad de 
reacción en términos de la masa de catalizador ( rp ), de la siguiente forma: 
∑ rij = 𝜌𝐵𝒓𝑃                                                                                                                                                 (A.6)                    
Sustituyendo (6) en (5);                                                                                                                        
𝑣𝑧
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑧
− 𝒟𝑒 (
𝜕2𝐶𝑖
𝜕𝑟2
+
1
𝑟
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑟
) −
𝜕𝐶𝑖
2
𝜕𝑧2
− 𝜌𝐵𝒓𝑃 = 0                                                                           (A.7) 
Donde 𝑣𝑧 = 𝑢 que es el flujo superficial en la dirección axial, se deja la ecuación en término de la 
conversión: 
𝑥 = 1 −
𝑢𝐶
𝑢0𝐶0
                                                                                                                                                 (A.8) 
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Sustituyendo ecuación (A.8) en (A.7): 
𝜕𝑥
𝜕𝑧
−
𝒟𝑒
𝑢
(
𝜕2𝑥
𝜕𝑟2
+
1
𝑟
𝜕𝑥
𝜕𝑟
) −
𝜕𝑥2
𝜕𝑧2
−
𝜌𝐵𝒓𝑃
𝑢0𝐶0
= 0                                                                                                      (A.9) 
Donde  𝑢0𝐶0, es la velocidad molar de alimentación de reactante por unidad de área del reactor. 
En la práctica resulta ser más dinámico utilizar fracción molar del reactivo limitante y gastos de 
alimentación de mezclas gaseosas, por lo que finalmente se llega a la ecuación (A.10): 
𝜕𝑥
𝜕𝑧
−
𝒟𝑒
𝑢
(
𝜕2𝑥
𝜕𝑟2
+
1
𝑟
𝜕𝑥
𝜕𝑟
) −
𝜕𝑥2
𝜕𝑧2
−
𝜌𝐵𝒓𝑃
𝐺𝑚
𝑃𝑀
𝑦𝐴0
= 0                                                                                                    (A.10) 
 
A.2.- Balance de energía 
 
La forma vectorial del balance de energía en coordenadas cilíndricas es la siguiente: 
𝜕𝑇
𝜕𝑡
+ (𝑣 ∙ 𝛻𝑇) =
𝐾𝑒
𝜌 𝐶𝑝
𝛻2𝑇 −
𝛥𝐻
𝜌 𝐶𝑝
𝑟𝑖𝑗                                                                                                (A.11) 
 
Debido a que el proceso se encuentra en estado estacionario el primer término que hace referencia 
a la acumulación de energía en el sistema es igual 0. 
El segundo término a la izquierda es la transferencia de calor por convección, mientras que del otro 
lado de la igualdad se encuentran los términos que denotan la transferencia de calor por conducción 
y la generación de calor por reacción química. 
 
𝑣𝑧
𝜕𝑇
𝜕𝑧
=
𝐾𝑒
𝜌 𝐶𝑝
(
1
𝑟
𝜕
𝜕𝑟
(𝑟
𝜕𝑇
𝜕𝑟
) +
𝜕𝑇2
𝜕𝑧2
) −
Δ𝐻
𝜌 𝐶𝑝
rij                                                                                       (A.12) 
Desarrollando la derivada se obtiene la siguiente expresión: 
𝑣𝑧
𝜕𝑇
𝜕𝑧
−
𝐾𝑒
𝜌𝐶𝑝
(
𝜕2𝑇
𝜕𝑟2
+
1
𝑟
𝜕𝑇
𝜕𝑟
) −
𝜕𝑇2
𝜕𝑧2
+
Δ𝐻𝒓𝑃
𝜌𝐶𝑝
rij = 0                                                                              (A.13) 
En donde es  ∑ rij = −𝜌𝐵𝒓𝑃, sustituyendo este término en la ecuación (A.13) y derivando, la 
ecuación resultante es: 
 
𝑣𝑧
𝜕𝑇
𝜕𝑧
−
𝐾𝑒
𝜌𝐶𝑝
(
𝜕2𝑇
𝜕𝑟2
+
1
𝑟
𝜕𝑇
𝜕𝑟
) −
𝜕𝑇2
𝜕𝑧2
+
𝜌𝐵Δ𝐻𝒓𝑃
𝜌𝐶𝑝
= 0                                                                                      (A.14) 
 
Donde 𝑣𝑧 = 𝑢 que es el flujo superficial en la dirección axial, el producto de esta con la densidad 
de la mezcla generan un término llamado gasto superficial G. En coordenadas cilíndricas de un 
reactor tubular la ecuación de balance de energía es: 
𝜕𝑇
𝜕𝑧
−
𝐾𝑒
 𝐺 𝐶𝑝
(
𝜕2𝑇
𝜕𝑟2
+
1
𝑟
𝜕𝑇
𝜕𝑟
) −
𝜕𝑇2
𝜕𝑧2
+
𝜌𝐵 𝛥𝐻 𝒓𝑃
𝐺 𝐶𝑝
= 0                                                                                         (A.15) 
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A.3.-isotermas de adsorción para muestras de catalizador 
 
A continuación se presentan las isotermas de adsorción de todas las muestras de 
catalizador, los datos de diámetros de poro y áreas superficiales, fueron determinadas en 
la sección de resultados: 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura A.1. Isoterma de adsorción de muestra 90%Binder-10%Catalizador 
 
Figura A.2. Isoterma de adsorción de muestra 80%Binder-20%Catalizador 
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Figura A.3. Isoterma de adsorción de muestra 80%Binder-20%Catalizador 
 
 
 
 
Figura A.4. Isoterma de adsorción de muestra 70%Binder-30%Catalizador 
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Figura A.5. Isoterma de adsorción de muestra 50%Binder-50%Catalizador 
 
 
 
 
Figura A.5. Isoterma de adsorción de muestra 50%Binder-50%Catalizador 
 
 
Figura A.6. Isoterma de adsorción de muestra 60%Binder-40%Catalizador 
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A continuación se tienen las distribuciones de diámetro de poro de las muestras en cuestión 
en la figura (A.7) 
 
Figura A.7. Distribución de diámetro de poro en muestras de catalizador 
  
A.4.-Cálculo de propiedades de transporte 
 
Como ya se ha mencionado en la sección de métodos y materiales, para obtener los valores 
de difusividad efectiva, primero deben obtenerse la difusividad global o molecular, y la 
difusividad de Knudsen (debido a la porosidad). Se usó el modelo propuesto por Füller y col 
[29], el cual fue descrito en el capítulo 3. Sin embargo con fines ilustrativos se volverá a 
mencionar esta ecuación como sus términos: 
 
𝒟𝐴𝐵 =
0.00143∗𝑇1.75
𝑃𝑀𝐴𝐵
1/2
( √∑ 𝑣1
3
+ √∑ 𝑣2
3
)
2                                                                                                       (A.16) 
 
𝐷𝐴𝐵 = 𝐷𝑖𝑓𝑢𝑠𝑖𝑣𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑔𝑙𝑜𝑏𝑎𝑙 (𝑐𝑚
2/𝑠)  
𝑃 = 𝑃𝑟𝑒𝑠𝑖ó𝑛 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 (𝑎𝑡𝑚)  
∑ 𝑣1 = 𝑆𝑢𝑚𝑎𝑡𝑜𝑟𝑖𝑎 𝑑𝑒 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛𝑒𝑠 𝑎𝑡ó𝑚𝑖𝑐𝑜𝑠 𝑑𝑒 𝑑𝑖𝑓𝑢𝑠𝑖ó𝑛 𝑑𝑒𝑛𝑡𝑟𝑜 
𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑚𝑜𝑙é𝑐𝑢𝑙𝑎 𝑝𝑜𝑟 𝑐𝑜𝑛𝑡𝑟𝑖𝑏𝑢𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑔𝑟𝑢𝑝𝑜 𝑓𝑢𝑛𝑐𝑖𝑜𝑛𝑎𝑙  
𝑇 = 𝑇𝑒𝑚𝑝𝑒𝑟𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎 (𝐾)  
𝑀𝐴𝐵 = 𝑃𝑒𝑠𝑜 𝑚𝑜𝑙𝑒𝑐𝑢𝑙𝑎𝑟 𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 (𝑔/𝑚𝑜𝑙)  
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Este método posee ventajas con respecto de otros como el Chapman Enskog [29], y Chung 
[59] debido a que es válido para todo tipo de moléculas, incluso aquellas en las cuales su 
momento dipolar es 0. Los datos de volúmenes atómicos, vienen disponibles en bibliografía. 
Para el caso de algunas moléculas es necesario obtener su volumen atómico al sumar la 
contribución que hay entre sus átomos, por cada tipo de molécula: 
 
Tabla A.1. Cálculo de volúmenes atómicos 
Datos usados para solución del 
modelo de Füller (1965) 
 
v(c) 15.9 
v(H) 2.31 
v(O) 6.31 
Σv (C2H6O) 51.97 
Σv (CO2) 26.9 
P [Bar] 0.7799 
PM (etanol) [g/mol] 46.06 
PM (CO2) [g/mol]  44.01 
PM AB [g/mol] 45.0116709 
  
En el caso de la difusividad de Knudsen, debido a que solamente se considera una 
distribución monomodal de poros y un diámetro de poro de 3.74nm. Donde únicamente se 
requiere el radio medio de poro (𝑎), y el peso molecular promedio de la mezcla, como se ve 
en la ecuación (A.17): 
 
𝒟𝑘 = 9700 𝑎 [
𝑇
𝑃𝑀𝐴𝐵
]
1 2⁄
                                                                                                              (A.17) 
 
El modelo seleccionado de poros en desorden correlaciona las difusividades de Knudsen y 
la molecular, en una expresión, para después corregirla con las fracciones de espacios vacíos 
en las regiones micro y macroporosas, como es descrito en las ecuaciones (A.18) y (A.19): 
 
𝒟𝑀
_
=
1
1
𝒟𝐴𝐵
+
1
𝒟𝑘𝑀
                                                                                                         (A.18) 
 
𝒟𝑒𝑓𝑓 = 𝒟𝑀
_
𝜖𝑀
2 +
𝜖𝜇
2(1+3 𝜖𝑀)
1−𝜖𝑀
𝒟𝜇
_
                                                                                                              (A.19) 
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Debido a que este material tiene una distribución de diámetro de poro monomodal (ver 
figura (A.6)) y se clasifica como material mesoporoso, únicamente existe fracción de 
espacios vacíos por efecto de estos poros. Por lo cual se calculan con la ecuación (A.20) : 
𝐷𝑒𝑓𝑓 = 𝐷𝑀 ∗ 𝜀𝑀
2                                                                                                                          (A.20) 
 
Se calcularon estas difusividades en el rango de temperaturas propuesto en la tabla (A.2): 
Tabla A.2. Cálculo de coeficientes de difusividad efectiva  
T(°C) T(K) DAB 
(cm²/s) 
DAB     
(m²/s) 
DKA 
(M)(m²/s) 
D        
(m²/s) 
Deff    
 (m2/s) 
400 673.15 0.1507746 1.50775E-05 0.000155745 1.3747E-05 3.45584E-06 
450 723.15 0.17091577 1.70916E-05 0.000161426 1.5455E-05 3.88536E-06 
500 773.15 0.19212949 1.92129E-05 0.000166913 1.723E-05 4.33145E-06 
550 823.15 0.21439797 2.14398E-05 0.000172226 1.9066E-05 4.79317E-06 
600 873.15 0.2377048 2.37705E-05 0.00017738 2.0961E-05 5.2696E-06 
650 923.15 0.26203477 2.62035E-05 0.000182388 2.2912E-05 5.7599E-06 
700 973.15 0.28737374 2.87374E-05 0.000187262 2.4914E-05 6.26326E-06 
750 1023.15 0.31370846 3.13708E-05 0.000192012 2.6965E-05 6.77893E-06 
 
En el caso de la conductividad térmica efectiva, se requirió el cálculo de otras propiedades 
físicas antes de llegar a la conductividad térmica efectiva. Primeramente se describirá la 
ecuación para Cálcular la conductividad térmica efectiva, la cual ya se ha expuesto en el 
capítulo 3 de Metodologías y materiales: 
 
𝐾𝑒𝑓𝑓 = 𝐾𝑆 (
𝐾𝐺
𝐾𝑆
)
1−∈𝑀
                                                                                                                   (A.21) 
 
Donde KG, es la conductividad térmica del gas, las cual se redefine como λ, y mediante la 
ecuación deducida por Chung y col. (1988)[29], y es la siguiente: 
 
𝜆𝑖 𝑀
′
𝜂 𝐶𝑉
=
3.75 𝜓
𝐶𝑉/𝑅
                                                                                                           (A.22) 
 
Donde: 
 
𝜂 = 𝑣𝑖𝑠𝑐𝑜𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒 𝑚𝑒𝑧𝑐𝑙𝑎 𝑔𝑎𝑠𝑒𝑜𝑠𝑎 (𝑁𝑠/𝑚2) 
CV = 𝐶𝑎𝑝𝑎𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑐𝑎𝑙𝑜𝑟í𝑓𝑖𝑐𝑎 𝑎 𝑣𝑜𝑙. 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒 (𝐽/𝑚𝑜𝑙 𝐾) 
𝑅 = 𝐶𝑜𝑛𝑠𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒 𝑑𝑒 𝑙𝑜𝑠 𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 𝑖𝑑𝑒𝑎𝑙𝑒𝑠 (𝐽/𝑚𝑜𝑙 𝐾) 
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𝑀′ = 𝑃𝑒𝑠𝑜 𝑚𝑜𝑙𝑒𝑐𝑢𝑙𝑎𝑟 (𝑘𝑔/𝑚𝑜𝑙) 
 
Este cálculo es hecho para cada componente, más adelante se explicará el cálculo para las 
propiedades por mezcla. En el caso del parámetro 𝜓, es un parámetro termodinámico 
adimensional, el cual se determina mediante un par de constantes y parámetros 
termodinámicos que a continuación son descritas en (A.23), (A.24), (A.25), (A.26), (A.27), y 
(A28): 
𝛼 = (
𝐶𝑉
𝑅
) −
3
2
                                                                                                                            (A.23) 
𝛽 = 0.7862 − 0.7109𝜔 + 1.3168𝜔2                                                                                    (A.24) 
𝑍 = 2 + 10.5(𝑇𝑅
2)                                                                                                                                                     (A.25) 
𝜓 = 1 + 𝛼 (
[0.215+0.28288𝛼−1.061𝛽+0.26665𝑍]
[0.6366+𝛽𝑍+1.061𝛼𝛽]
)                                                                         (A.26) 
𝐶𝑉 = 𝐶𝑃 − 𝑅                                                                                                                                (A.27) 
𝐶𝑃
𝑅
= 𝑎0 + 𝑎1𝑇 + 𝑎2𝑇
2 + 𝑎3𝑇
3 + 𝑎4𝑇
4                                                                                 (A.28) 
 
Tabla A.3. Parámetros termodinámicos  requeridos para conductividad térmica de mezcla gaseosa. 
Temperatura crítica 304.2 513.9 
R(J/mol K) 8.314  
Temperatura (K)  773.15  
    
Constantes para Cp CO2 C2H6O 
a0 3.259 4.396 
a1 1.36E-03 6.23E-04 
a2 1.50E-05 5.55E-05 
a3 -2.37E-08 -7.02E-08 
a4 1.06E-11 2.69E-11 
  5.90E+00 1.52E+01 
Peso Molecular (g/mol) 44.01 46.07 
Peso Molecular (Kg/mol) 0.04401 0.04607 
Calor específico a vol. 
constante (J/mol K) 
4.08E+01 1.18E+02 
Α 3.40478225 12.6614466 
ω  0.224 0.645 
Β 0.69303016 0.87549122 
Temperatura reducida (Tr) 2.70595003 1.60177077 
Z 78.8827386 28.9395309 
Ψ 2.26494432 4.55156658 
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En la tabla (A.3), se describieron los parámetros termodinámicos usados en esta ecuación. 
Sin embargo, el valor de la viscosidad y conductividad tuvo que ser calculado para cada 
componente y después usado para calcular ya la viscosidad y conductividad de la mezcla 
mediante algunas propiedades de mezclado en termodinámica. Para el cálculo de las 
viscosidades por componente se enumera la siguiente serie de ecuaciones:  
 
𝜂𝑖 =
40.785∗𝐹𝑐∗(𝑀 𝑇)
1/2
𝑉𝐶
2/3
∗𝛺𝑉
                                                                                                       (A.29) 
𝛺𝑉 = [A(𝑇
∗−𝐵)] + 𝐶[exp(−𝐷𝑇∗)] + 𝐸[𝑒𝑥𝑝(−𝐹𝑇∗)]                                                         (A.30) 
𝐹𝐶 = 1 − 0.2756𝜔 + 0.059035𝜇𝑅
4 + 𝑘                                                                                 (A.31) 
Donde: 
(𝑁𝑜𝑡𝑎:  𝜇𝑅 𝑦 𝑘,  𝑠𝑜𝑛 𝑣á𝑙𝑖𝑑𝑜𝑠 𝑢𝑛𝑖𝑐𝑎𝑚𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑠𝑖 𝑠𝑒 𝑡𝑟𝑎𝑡𝑎 𝑑𝑒 𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 𝑝𝑜𝑙𝑎𝑟𝑒𝑠) 
𝜇 = 𝑀𝑜𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜 𝑑í𝑝𝑜𝑙𝑜 (𝑑𝑒𝑏𝑦𝑒𝑠) 
𝑘 = 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑒𝑙𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑜𝑛𝑒𝑛𝑡𝑒𝑠 𝑝𝑜𝑙𝑎𝑟𝑒𝑠  
𝑘 = 0.0682 + 4.704(𝑛𝑜.  𝑂𝐻)                                                                                                (A.32) 
𝜇𝑅 = 131.3
𝜇
(𝑉𝐶∗𝑇𝐶)1/2
                                                                                                                 (A.33) 
𝑇∗ = 1.2593𝑇𝑟                                                                                                                            (A.34) 
 
Los datos calculados para viscosidad para cada especie se muestran en la tabla (A.4) y en 
la tabla (A.5), se muestran los datos calculados para la conductividad de gas por especie: 
Tabla A.4. Resultados para el cálculo de viscosidad por componente. 
T 
(°C) 
T 
(K) 
Tr 
CO2 
Tr 
C2H6O 
T CO2* T 
C2H6O * 
Ωv 
CO2 
Ωv 
C2H6O 
Η 
CO2 (μP) 
η 
C2H6O 
(μP) 
η CO2 
(N s/m²) 
η C2H6O 
(N s/m²) 
400 673.15 0.8177 1.3098 1.0298 1.6495 1.5686 1.2634 203.096 190.638 2.03E-05 1.90E-05 
450 723.15 0.8785 1.4071 1.1063 1.7720 1.5129 1.2288 218.256 203.169 2.18E-05 2.03E-05 
500 773.15 0.9392 1.5044 1.1828 1.8945 1.4640 1.1987 233.217 215.334 2.33E-05 2.15E-05 
550 823.15 1 1.6017 1.2593 2.0171 1.4208 1.1724 247.950 227.170 2.47E-05 2.27E-05 
600 873.15 1.0607 1.6990 1.3357 2.1396 1.3826 1.1493 262.435 238.690 2.62E-05 2.38E-05 
650 923.15 1.1214 1.7963 1.4122 2.2621 1.3485 1.1286 276.663 249.921 2.76E-05 2.49E-05 
700 973.15 1.1822 1.8936 1.4887 2.3846 1.3180 1.1101 290.629 260.884 2.90E-05 2.60E-05 
750 1023.1 1.2429 1.9909 1.5652 2.5072 1.2906 1.0933 304.332 271.601 3.04E-05 2.71E-05 
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Tabla A.5. Resultados para el cálculo de conductividad térmica de gas por componente. 
T(°C) T(K) Cp CO2  
(J/mol K) 
Cp C2H6O 
 (J/mol K) 
CV CO2 
 (J/mol K) 
CV C2H6O  
(J/mol K) 
α CO2 α C2H6O 
400 673.15 4.91E+01 1.21E+02 4.08E+01 1.12E+02 3.40 12.02 
450 723.15 4.99E+01 1.26E+02 4.16E+01 1.18E+02 3.50 12.659 
500 773.15 5.06E+01 1.31E+02 4.23E+01 1.22E+02 3.58 13.228 
550 823.15 5.12E+01 1.35E+02 4.29E+01 1.27E+02 3.65 13.741 
600 873.15 5.18E+01 1.39E+02 4.35E+01 1.31E+02 3.72 14.211 
650 923.15 5.24E+01 1.43E+02 4.41E+01 1.34E+02 3.80 14.652 
700 973.15 5.32E+01 1.46E+02 4.49E+01 1.38E+02 3.89 15.085 
750 1023.1 5.42E+01 1.50E+02 4.59E+01 1.42E+02 4.01 15.532 
 
Tr CO2 Tr C2H6O Z CO2 Z C2H6O ψ CO2 ψ C2H6O λ CO2 
(W/m K) 
λ C2H6O 
(W/m K) 
2.21 1.31 53.42 20.02 1.65 3.06 0.023709462 0.039479309 
2.38 1.41 61.34 22.79 1.67 3.16 0.025795232 0.043515369 
2.54 1.50 69.83 25.77 1.69 3.26 0.027843555 0.047449709 
2.71 1.60 78.88 28.94 1.70 3.34 0.029860558 0.051278928 
2.87 1.70 88.51 32.31 1.71 3.41 0.031864133 0.055019294 
3.03 1.80 98.70 35.88 1.73 3.47 0.033885132 0.058707673 
3.20 1.89 109.46 39.65 1.75 3.53 0.035968474 0.062402529 
3.36 1.99 120.78 43.62 1.77 3.60 0.038174189 0.066185095 
 
Este tipo de cálculos generalmente es mejor manejarlos en hojas de cálculo o software 
especializado, ya que son muy largos y se puede incurrir en varios errores. En el caso de las 
propiedades físicas en forma de mezcla, se han descrito distintos procedimientos, en este 
caso se usó el método de Wilke [29], para poder calcularlas. Este procedimiento se rige 
mediante las siguientes ecuaciones: 
∑
𝑦𝑖 𝜂𝑖
∑ 𝑦𝑖 𝜑𝑖,𝑗
=𝑛𝑖=1 𝜂𝑚𝑒𝑧𝑐𝑙𝑎                                                                                                               (A.35)                                              
𝜑𝑖,𝑗 =
[1+(𝑛𝑖/𝑛𝑗)
1/2
(𝑀𝑗/𝑀𝑖)
1/4
]
2
[8(1+𝑀𝑖/𝑀𝑗)]
1/2                                                                                                   (A.36) 
𝜑𝑗,𝑖 = 𝜑𝑖,𝑗
𝜂𝑗∗𝑀𝑖
𝜂𝑖∗𝑀𝑗
                                                                                                                          (A.37)                                                      
 
Calculando la conductividad térmica de la mezcla con la ecuación (A.38) y sus reglas de 
mezclado (A.39) y (A.40); 
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∑
𝑦𝑖 𝜆𝑖
∑ 𝑦𝑖 𝐴𝑖,𝑗
=𝑛𝑖=1 𝜆𝑚𝑒𝑧𝑐𝑙𝑎                                                                                                                (A.38) 
𝐴𝑖,𝑗 =
𝜀[1+(𝜆𝑖/𝜆𝑗)
1/2
(𝑀𝑗/𝑀𝑖)
1/4
]
2
[8(1+𝑀𝑖/𝑀𝑗)]
1/2                                                                                                   (A.39) 
𝐴𝑗,𝑖 = 𝐴𝑖,𝑗
𝜆𝑗∗𝑀𝑖
𝜆𝑖∗𝑀𝑗
                                                                                                                            (A.41) 
Tabla A.5. Resultados para el cálculo de conductividad térmica de gas por componente. 
 
Tabla A.6. Resultados para Viscosidad de mezcla. 
Tabla A.7. Resultados para conductividad de mezcla. 
 
T (°C) T(K) η CO2 
(N s/m²) 
η C2H6O 
(N s/m²) 
Φij Φji η mezcla 
(N s/m²) 
400 673.15 2.03096E-05 1.90638E-05 0.9472 0.8493 4.40E-05 
450 723.15 2.18257E-05 2.03169E-05 0.9434 0.8383 4.76E-05 
500 773.15 2.33218E-05 2.15339E-05 0.9396 0.8288 5.11E-05 
550 823.15 2.4795E-05 2.27171E-05 0.9361 0.8193 5.45E-05 
600 873.15 2.62436E-05 2.3869E-05 0.9328 0.8104 5.80E-05 
650 923.15 2.76664E-05 2.49921E-05 0.9297 0.8023 6.14E-05 
700 973.15 2.90629E-05 2.60885E-05 0.9268 0.7948 6.47E-05 
750 1023.15 3.04333E-05 2.71601E-05 0.9242 0.7879 6.80E-05 
 
Tabla A.7. Resultados para conductividad de mezcla. 
λ CO2 
(W/m K) 
λ C2H6O 
(W/m K) 
A ij A ji λ mezcla 
(W/m K) 
0.0237 0.0394 0.8045 1.2799 6.76E-02 
0.0257 0.0435 0.8000 1.2892 7.44E-02 
0.0278 0.0474 0.7964 1.2966 8.10E-02 
0.0298 0.0512 0.7938 1.3022 8.75E-02 
0.0318 0.0550 0.7919 1.3062 9.39E-02 
0.0338 0.0587 0.7907 1.3087 1.00E-01 
0.0359 0.0624 0.7902 1.3097 1.06E-01 
0.0381 0.0661 0.7905 1.3092 1.13E-01 
 
 
Con esta serie de cálculos ya se tiene 𝜆𝑚𝑒𝑧𝑐𝑙𝑎 = 𝐾𝐺. Sin embargo, se debe calcular la 
conductividad térmica para el sólido  (𝐾𝑠) , en este caso es el lecho catalítico, el cual está 
constituido por varias especies metálicas tales como Ni2O3, Co2O3, Al2O3, y SiO2. Se muestra 
a continuación la tabla (A.8) de resultados,  de la conductividad térmica de sólidos (𝐾𝐺) y 
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de conductividad térmica efectiva (𝐾𝑒𝑓𝑓). Para la conductividad térmica efectiva se obtuvo 
con una fracción de sólido (∈𝑆= 0.6156) únicamente por contribución de los mesoporos. 
 
 
 
Tabla A.8. Resultados para conductividad de sólidos y conductividad térmica efectiva. 
T(°C) T(K) 
Ksolido 
(W/m K) 
Keff 
(W/m k) 
400 673.15 12.79279518 0.93670861 
450 723.15 11.48060484 0.93072658 
500 773.15 10.41024958 0.92478724 
550 823.15 9.531347008 0.91936909 
600 873.15 8.805228848 0.91490974 
650 923.15 8.20216933 0.91183992 
700 973.15 7.699218937 0.91060848 
750 1023.15 7.27855981 0.91170081 
 
  
A.5.-Cálculo de constante de equilibrio químico y conversión al equilibrio 
 
Antes que nada se debe mencionar que por simplicidad se tomó únicamente la reacción 
principal de reformación seca de etanol (DRE), la cual es la siguiente: 
 
𝐶2𝐻5𝑂𝐻 + 𝐶𝑂2 →   3𝐶𝑂 +    3𝐻2     
 
Primeramente se calculara la conversión en el equilibrio, iniciando con un balance de 
materia considerando una alimentación en exceso de CO2  (1 mol de C2H5OH /3 mol CO2).  
Este balance se visualiza mejor en la tabla (A.9): 
Tabla A.9. Balance de masa en función del grado de avance de la reacción. 
Componente 𝝑 
 (coef. 
estequiométrico) 
ni  
(moles 
iniciales) 
nR  
(moles en 
reacción) 
yi 
(Fracción  
mol) 
CO 3 0 3ξ 3ξ/4+4ξ 
H2 3 0 3ξ 3ξ/4+4ξ 
C2H5OH 1 1 1-ξ 1-ξ/4+4ξ 
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CO2 1 3 3-ξ 3-ξ/4+4ξ 
    Nt (moles 
totales)= 
4+4ξ   
 
Para calcular las moles en cualquier instante de la reacción se usa la ecuación (A.42); 
𝑛𝑅 = 𝑛𝑖 + 𝜀𝜗                                                                                                                               (A.42) 
Donde: 
𝜀 = 𝑔𝑟𝑎𝑑𝑜 𝑑𝑒 𝑎𝑣𝑎𝑛𝑐𝑒 
𝜗 = 𝑐𝑜𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑒𝑠𝑡𝑒𝑞𝑢𝑖𝑜𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜 
 
Ya conociendo las fracciones mol, se tiene una expresión que relaciona la constante de 
equilibrio químico y las fracciones mol elevadas a su coeficiente estequiométrico, como 
resulta en la ecuación (A.43): 
 
𝐾𝑒𝑞 =
𝑦𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑡𝑜𝑠
𝑦𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑣𝑜𝑠
=
𝑦𝐶𝑂
3𝑦𝐻2
3
𝑦𝐶2𝐻6𝑂
1𝑦𝐶𝑂2
1                                                         (A.43) 
 
Acomodando los términos se llega a la ecuación (A.44): 
𝐾𝑒𝑞 =
(
3𝜀
4+4𝜀
)
6
(
1−𝜀
4+4𝜀
)
1
(
3−𝜀
4+4𝜀
)
1                                                                                                    (A.44) 
Se procede  a calcular la constante de equilibrio mediante la siguiente expresión: 
ln 𝐾𝑒𝑞 = −
∆𝐺0
°
𝑅𝑇
                                                                                                                         (A.45) 
Donde el ∆𝐺0
°  y sus parametros se calculan de la siguiente forma: 
∆𝐺0
°
𝑅𝑇
=
∆𝐺0
° −∆𝐻0
°
𝑅𝑇0
+
∆𝐻0
°
𝑅𝑇
+
1
𝑇
∫
∆𝐶𝑝
°
𝑅
𝑇
𝑇0
𝑑𝑇 − ∫
∆𝐶𝑝
°
𝑅
𝑑𝑇
𝑇
𝑇
𝑇0
                  (A.46) 
 
∆𝐺0
° = ∆𝐺𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑡𝑜𝑠
° − ∆𝐺𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑣𝑜𝑠
° = (∆𝐺𝐻2
° + ∆𝐺𝐶𝑂
° ) − (∆𝐻𝐶2𝐻6𝑂
° + ∆𝐻𝐶𝑂2
° ) =151342 𝐽/𝑚𝑜𝑙 
∆𝐻0
° = ∆𝐻𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑡𝑜𝑠
° − ∆𝐻𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑣𝑜𝑠
° = (∆𝐺𝐻2
° + ∆𝐺𝐶𝑂
° ) − (∆𝐻𝐶2𝐻6𝑂
° + ∆𝐻𝐶𝑂2
° ) =297034 𝐽/𝑚𝑜𝑙 
 
∫
∆𝐶𝑝
°
𝑅
𝑇
𝑇0
𝑑𝑇 = ∆𝑎(𝑇 − 𝑇0) +
∆𝑏
2
(𝑇2 − 𝑇0
2) +
∆𝑐
3
(𝑇3 − 𝑇0
3) + ∆𝑑 (
1
𝑇0
−
1
𝑇
)                     (A.47) 
∫
∆𝐶𝑝
°
𝑅
𝑑𝑇
𝑇
𝑇
𝑇0
= ∆𝑎 (ln (
𝑇
𝑇0
)) + ∆𝑏(𝑇 − 𝑇0) +
∆𝑐
2
(𝑇2 − 𝑇0
2) + ∆𝑑 (
1
2𝑇0
2 −
1
2𝑇2
)                     (A.48) 
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Teniendo estos parametros calculados se puede proceder a calcular el ∆𝐺0
° , este calculo se 
hará para un intervalo entre 200 a 700°C, lo cual permitirá calcular la constante de equilibrio 
y arroja los siguientes datos: 
 
 
 
 
Tabla A.10. Resultados para la constante de equilibrio a distintas temperaturas 
T 
(°C) 
T  
(K) 
∆G°-ΔH°/R*Tᶿ ΔH°/R*
T 
Integral 1 Integral 2 ∆G° ln Keq  Keq 
200 473.15 -58.7748 75.5088 1007.1215 2.7150 16.1474 -16.1474 9.7104E-08 
300 573.15 -58.7748 62.3344 1362.9326 3.4014 2.5361 -2.5361 0.07917071 
400 673.15 -58.7748 53.0743 1592.0695 3.7724 -7.1078 7.1078 1221.51823 
500 773.15 -58.7748 46.2096 1712.1178 3.9403 -14.2910 14.2910 1608896.32 
600 873.15 -58.7748 40.9173 1738.1064 3.9730 -19.8398 19.8398 413383475 
700 973.15 -58.7748 36.7127 1683.8206 3.9149 -24.2467 24.2467 3.39E+10 
 
Retomando los cálculos de conversión toman la siguiente forma, primeramente para la 
alimentación estequiométrica. Debe notarse que para la resolución de la igualdad (A.44) se 
requiere el uso de un método númerico para resolver la ecuación no lineal, por lo cual se 
usó el método Newton-Raphson para obtener los valor de 𝜀. Debido a que es una ecuación 
alegebraica no lineal, se escoge el valor de 𝜀 que posea un significado físico plausible (entre 
0 y 1). Despues la conversión se obtiene tras recurrir a la siguiente ecuación: 
 
𝑥𝐶2𝐻6𝑂 =
𝑛𝐶2𝐻6𝑂,𝑖
−𝑛𝐶2𝐻6𝑂,𝑅
𝑛𝐶2𝐻6𝑂,𝑖
=
1−(1−𝜀)
1
= 𝜀                                                       (A.49) 
 
A.6.-Cálculo de ley de velocidad 
 
En el caso de la formulación de la ley de velocidad, se usó un modelo tipo ley de potencias, 
que posee la siguiente forma: 
 
−𝑟𝐴 = 𝐾 𝓅𝐶2𝐻6𝑂
𝛼 𝓅𝐶𝑂2
𝛽
                                                                                                                     (A.50) 
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En donde puede notarse la no linealidad del módelo a utilizarse, por lo cual se optó por el 
método Gauss-Newton para encontrar los valores que por medio de este módelo ajusten 
los datos obtenido en laboratorio. Los datos obtenidos en laboratorio fueron los mostrados 
en las tablas (A.11), (A.12), (A.13): 
Tabla A.11. Resultados experimentales a 500°C 
rA (kmol/kgCat h) P ETANOL 
(atm) 
P CO2 
(atm) 
Flujo molar Etanol 
(Kmol/h) 
%x 
0.016886118 0.1723 0.5876 3.72E-05 68.0562539 
0.018166732 0.1862 0.4638 3.89E-05 69.994089 
0.019070405 0.1942 0.5657 4.07E-05 70.2650587 
0.019043137 0.1893 0.5706 4.26E-05 67.124204 
0.021673563 0.1895 0.5704 4.46E-05 72.8800769 
 
 
Tabla A.12. Resultados experimentales a 600°C 
rA (kmol/kgCat h) P ETANOL 
(atm) 
P CO2 
(atm) 
Flujo molar Etanol 
(Kmol/h) 
%x 
0.021226253 0.2079 0.552 4.26E-05 74.8193615 
0.020976905 0.1972 0.5827 4.45E-05 70.7595531 
0.022085181 0.1973 0.5626 4.55E-05 72.8867841 
0.023098479 0.2121 0.5479 4.65E-05 74.5898226 
0.023867637 0.2053 0.5547 4.96E-05 72.2386106 
 
 
Tabla A.13. Resultados experimentales a 700°C 
rA (kmol/kgCat h) P ETANOL 
(atm) 
P CO2 
(atm) 
Flujo molar Etanol 
(Kmol/h) 
%x 
0.026436011 0.202 0.558 0.558 85.3674113 
0.025560042 0.2188 0.5412 0.5412 79.0418987 
0.025497879 0.2086 0.5514 0.5514 75.5343509 
0.027379134 0.2042 0.5558 0.5558 79.3935617 
0.03199421 0.2234 0.5366 0.5366 83.4863862 
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Se anexaron los datos de conversión de etanol, y su flujo molar debido a que para calcularse 
la velocidad de reacción experimental, se obtiene de la ecuación de diseño del reactor 
empacado (Ver capitulo  (2.6), ecuación (2.5)). 
 
Para aplicar el método de Gauss-Newton primeramente se sigue la siguiente metodología:  
1. Se obtienen las derivadas parciales de la función (A.50), con respecto de K, α, y β. 
Para formar una matriz de estas derivadas evaluadas en las condiciones iniciales 
propuestas, llamada matriz Jacobiana [Z].  
[𝑍] = [
𝜕𝑓
𝜕𝐾
𝜕𝑓
𝜕𝛼
𝜕𝑓
𝜕𝛽
⋮ ⋮ ⋮
⋮ ⋮ ⋮
] 
2.- Después se obtiene la transpuesta la matriz Jacobiana [𝑍]𝑇 . 
3.- Se Obtiene el siguiente producto matricial: 
 
[𝑍] ∗ [𝑍]𝑇                
                                                                                                                                                        (A.51) 
4.- Se Obtiene la inversa de (A.51): 
 
([[𝑍] ∗ [𝑍]𝑇])
−1
                                                                                                                                  (A.52) 
 
5.- Se forma un vector columna que no es otra cosa más que la diferencia entre 𝑟𝐴 
experimental, y el valor de 𝑟𝐴 calculado, como se ve en la ecuación (A.53): 
 
𝐷 = 𝑟𝐴𝑒𝑥𝑝 − 𝑟𝐴𝑐𝑎𝑙𝑐                                                                                                                          (A.53) 
 
6.- Se obtiene el siguiente producto matricial: 
 
[𝑍]𝑇 ∗D                                                                                                                                                (A.54) 
 
7.- Se calculan los nuevos valores iniciales de la siguiente forma: 
 
𝐾𝑖+1 = 𝐾𝑖 + [[[𝑍]𝑇 ∗ [𝑍]]−1 ∗ [𝑍]𝑇 ∗ D] 
𝛼𝑖+1 = 𝛼𝑖 + [[[𝑍]𝑇 ∗ [𝑍]]−1 ∗ [𝑍]𝑇 ∗ D] 
𝛽𝑖+1 = 𝛽𝑖 + [[[𝑍]𝑇 ∗ [𝑍]]−1 ∗ [𝑍]𝑇 ∗ D] 
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Se realiza este procedimiento tal que se pueda minimizarse la función error 𝐷2. 
Los resultados ya fueron mostrados en el capítulo (4.5). Se debe ser cuidadoso con las 
condiciones iniciales proporcionadas, ya que puede incurrirse en encontrar soluciones 
óptimas locales, por lo cual una buena forma de encontrar valores iniciales más certeros, es 
usar un módelo logarítmico para linealizar la ecuación y hacer la regresión múltiple lineal. 
Si bien esto no da el ajuste deseado, pero de primera mano, da valores útiles para conocer 
las condiciones iniciales de este método.  
 
 
A.7.-Solución numérica de PDE 
 
 
En el capítulo (3.7.1) ya se ha explicado la forma de para discretizar los términos 
diferenciales, para resolver los balances de energía y masa descritos en las ecuaciones (3.3) 
y (3.9). A continuación se detallarán algunas consideraciones para poder manipular las PDE. 
Dentro de las consideraciones realizadas para implementar diferencias finitas es establecer 
que los coeficientes son constantes, debido a que valores como: densidad del lecho 
catalítico, gasto superficial alimentado, composición inicial, masa molecular de la mezcla y, 
velocidad de alimentación permanecen constantes durante la operación experimental. 
 
𝒟e
𝑢
= 𝐴                                                                                                                                                        (A.55)      
𝜌𝐵
𝐺
𝑃𝑀
𝑦𝐴0
= 𝐵                                                                                                                                     (A.56) 
𝐾𝑒
𝐺𝐶𝑝
= 𝐶                                                                                                                                           (A.57) 
𝜌𝐵𝛥𝐻
𝐺𝐶𝑝
= 𝐷                                                                                                                                         (A.58) 
 
Por otras parte en las ecuaciones (3.3) y (3.9), son el modelo bidimensional para un reactor 
de lecho empacado, donde pueden estas simplificarse un poco más al eliminar los términos 
de dispersión axial de temperatura y conversión. Lo que resulta en las ecuaciones (A.59) Y 
(A.60). 
 
𝜕𝑥
𝜕𝑧
− 𝐴 (
𝜕2𝑥
𝜕𝑟2
+
1
𝑟
𝜕𝑥
𝜕𝑟
) − 𝐵𝒓𝑃 = 0                                                                                                   (A.59) 
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𝜕𝑇
𝜕𝑧
− 𝐶 (
𝜕2𝑇
𝜕𝑟2
+
1
𝑟
𝜕𝑇
𝜕𝑟
) + 𝐷𝒓𝑃 = 0                                                                                                   (A.60) 
 
La discretización de las ecuaciones diferenciales toma la siguiente forma, que es función 
del mallado que en la figura (A.6): 
 
𝑥𝑖,𝑗−𝑥𝑖+1,𝑗
Δz
− 𝐴 [
𝑥𝑖+1,𝑗−2 𝑥𝑖,𝑗+ 𝑥𝑖−1,𝑗
(Δr)2
+
𝑥𝑖+1,𝑗−𝑥𝑖−1,𝑗
2Δr
] − 𝐵 (𝑟𝑃𝑖,𝑗) = 0                                                        (A.61) 
 
𝑇𝑖,𝑗−𝑇𝑖+1,𝑗
Δz
− 𝐶 [
𝑇𝑖+1,𝑗−2 𝑇𝑖,𝑗+ 𝑇𝑖−1,𝑗
(Δr)2
+
𝑇𝑖+1,𝑗−𝑇𝑖−1,𝑗
2Δr
] + 𝐷 (𝑟𝑃𝑖,𝑗) = 0                                                       (A.62) 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura A.8. Mallado solución para resolución de PDE 
 
 
Se deben estructurar las PDE, en 3 campos, el centro, los puntos intermedios centro-pared, 
y la pared del reactor. Por lo cual, usando las condiciones de frontera se re arreglan las 
expresiones de la siguiente forma: 
 
En la siguiente figura se muestran los puntos tomados dentro de la geometría del reactor 
para solucionar el problema de valores en la frontera: 
 
 r=0 
l=0 
r=R 
l=0 
r=0 
l=z 
r=R 
l=z 
j 
i 
Nj 
Ni 
Condición de entrada 
𝑥(𝑟, 0) = 0 
𝑇(𝑟, 0) = 𝑇0 
Condición de frontera 
lateral izquierda 
 
𝜕𝑇
𝜕𝑟
(0, 𝑧) = 0 
𝜕𝑥
𝜕𝑟
(0, 𝑧) = 0 
 
Condición de frontera 
lateral derecha 
 
𝜕𝑇
𝜕𝑟
(𝑟, 𝑧) = 𝑈(𝑇𝑊 − 𝑇𝑆) 
𝜕𝑥
𝜕𝑟
(𝑟, 𝑧) = 0 
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Figura A.9. Puntos usados para resolución de PDE 
 
Tabla A.11. Código de colores 
Punto  Color 
(i, j) Morado 
(2:Ni-1,Nj) Naranja 
(Ni,1) Amarillo 
(1,Nj) Verde 
(Ni, Nj) Rosa 
(Ni-1, Nj-1) Café 
(Ni, 2:Nj-1) Azul 
 
 
 Punto (i, j): 
 
𝑥1,1−𝑥𝑧0(1)
Δz
− 𝐴 [
𝑥2,1−2 𝑥1,1+ 𝑥𝑟0(1)
(Δr)2
+
𝑥2,1−𝑥𝑟0(1)
2Δr
] − 𝐵(𝑟𝑃1,1) = 0                                          (A.63) 
𝑇1,1−𝑇𝑧0(1)
Δz
− 𝐶 [
𝑇2,1−2 𝑇1,1+ 𝑇𝑟0(1)
(Δr)2
+
𝑇2,1−𝑇𝑟0(1)
2Δr
] + 𝐷(𝑟𝑃1,1) = 0                                             (A.64) 
 
 
Donde  𝑥𝑧0 𝑦 𝑇𝑧0 provienen de las condiciones de frontera (3.4) y (3.7) a la entrada del 
reactor. Mientras que 𝑥𝑟0 y 𝑇𝑟0, son obtenidas de la condición de frontera en el centro del 
reactor (3.5) y (3.8). 
 
Nj 
i 
j 
Ni 
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 Punto    (2:Ni-1,Nj)   
 
𝑥𝑖,1−𝑥𝑧0(1)
Δz
− 𝐴 [
𝑥𝑖+1,1−2 𝑥𝑖,1+ 𝑥𝑖−1,1
(Δr)2
+
𝑥𝑖+1,1−𝑥𝑖−1,1
2Δr
] − 𝐵(𝑟𝑃𝑖,1) = 0                                          (A.65) 
       
𝑥𝑖,𝑁𝑗−𝑥𝑖,𝑁𝑗−1
Δz
− 𝐴 [
𝑥𝑖+1,𝑁𝑗−2 𝑥𝑖,𝑁𝑗+ 𝑥𝑖−1,𝑁𝑗
(Δr)2
+
𝑥𝑖+1,𝑁𝑗−𝑥𝑖−1,𝑁𝑗
2Δr
] − 𝐵 (𝑟𝑃𝑖,𝑁𝑗) = 0                         (A.66) 
 
 
𝑥𝑖,𝑗−𝑥𝑖,𝑗−1
Δz
− 𝐴 [
𝑥2,𝑗−2 𝑥(1,𝑗)+ 𝑥𝑟0(𝑗)
(Δr)2
+
𝑥2,𝑗−𝑥𝑟0(𝑗)
2Δr
] − 𝐵 (𝑟𝑃1,𝑗) = 0                                          (A.67) 
       
𝑥𝑁𝑖,𝑗−𝑥𝑁𝑖,𝑗−1
Δz
− 𝐴 [
𝑥𝑟𝑅(𝑁𝑗)−2 𝑥𝑁𝑖,𝑗+ 𝑥𝑁𝑖−1,𝑗
(Δr)2
+
𝑥𝑟𝑅(𝑁𝑗)−𝑥𝑁𝑖−1,𝑗
2Δr
] − 𝐵 (𝑟𝑃𝑁𝑖,𝑗) = 0                     (A.68) 
 
𝑇𝑖,1−𝑇𝑧0(1)
Δz
+ 𝐶 [
𝑇𝑖+1,1−2 𝑇𝑖,1+ 𝑇𝑖−1,1
(Δr)2
+
𝑇𝑖+1,1−𝑇𝑖−1,1
2Δr
] + 𝐷(𝑟𝑃𝑖,1) = 0                                           (A.69) 
       
𝑇𝑖,𝑁𝑗−𝑇𝑖,𝑁𝑗−1
Δz
+ 𝐶 [
𝑇𝑖+1,𝑁𝑗−2 𝑇𝑖,𝑁𝑗+ 𝑇𝑖−1,𝑁𝑗
(Δr)2
+
𝑇𝑖+1,𝑁𝑗−𝑇𝑖−1,𝑁𝑗
2Δr
] + 𝐷 (𝑟𝑃𝑖,𝑁𝑗) = 0                        (A.70) 
 
 
𝑇𝑖,𝑗−𝑇𝑖,𝑗−1
Δz
+ 𝐶 [
𝑇2,𝑗−2 𝑇(1,𝑗)+ 𝑇𝑟0(𝑗)
(Δr)2
+
𝑇2,𝑗−𝑇𝑟0(𝑗)
2Δr
] + 𝐷 (𝑟𝑃1,𝑗) = 0                                             (A.71) 
       
𝑇𝑁𝑖,𝑗−𝑇𝑁𝑖,𝑗−1
Δz
+ 𝐶 [
𝑇(𝑁𝑗)−2 𝑇𝑁𝑖,𝑗+ 𝑇𝑁𝑖−1,𝑗
(Δr)2
+
𝑇𝑟𝑅(𝑁𝑗)−𝑇𝑁𝑖−1,𝑗
2Δr
] + 𝐷 (𝑟𝑃𝑁𝑖,𝑗) = 0                        (A.72) 
 
 Punto (Ni,1) 
 
𝑥𝑁𝑖,1−𝑥𝑧0(𝑁𝑖)
Δz
− 𝐴 [
𝑥𝑟𝑅(1)−2 𝑥𝑁𝑖,1+ 𝑥𝑁𝑖−1,1
(Δr)2
+
𝑥𝑟𝑅(1)−𝑥𝑁𝑖−1,1
2Δr
] − 𝐵(𝑟𝑃𝑁𝑖,1) = 0                         (A.73) 
  
𝑇𝑁𝑖,1−𝑇𝑧0(𝑁𝑖)
Δz
+ 𝐶 [
𝑇𝑟𝑅(1)−2 𝑇𝑁𝑖,1+ 𝑇𝑁𝑖−1,1
(Δr)2
+
𝑇𝑟𝑅(1)−𝑇𝑁𝑖−1,1
2Δr
] + 𝐷(𝑟𝑃𝑁𝑖,1) = 0                        (A.74) 
 
 Punto (1, Nj) 
 
 
𝑥1,𝑁𝑗−𝑥1𝑁𝑗−1
Δz
− 𝐴 [
𝑥2,𝑁𝑗−2 𝑥1,𝑁𝑗+ 𝑥𝑟0(𝑗)
(Δr)2
+
𝑥2,𝑁𝑗− 𝑥𝑟0(𝑗)
2Δr
] − 𝐵 (𝑟𝑃1,𝑁𝑗) = 0                               (A.75) 
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𝑇1,𝑁𝑗−𝑇1𝑁𝑗−1
Δz
+ 𝐶 [
𝑇2,𝑁𝑗−2 𝑇1,𝑁𝑗+ 𝑇𝑟0(𝑗)
(Δr)2
+
𝑇2,𝑁𝑗− 𝑇𝑟0(𝑗)
2Δr
] + 𝐷 (𝑟𝑃1,𝑁𝑗) = 0                               (A.76) 
 
 Punto (Ni, Nj) 
 
𝑥𝑁𝑖,𝑁𝑗−𝑥𝑁𝑖𝑁𝑗−1
Δz
− 𝐴 [
𝑥𝑟𝑅(𝑁𝑗)−2 𝑥𝑁𝑖,𝑁𝑗+ 𝑥𝑁𝑖−1,𝑁𝑗
(Δr)2
+
𝑥𝑟𝑅(𝑁𝑗)− 𝑥𝑁𝑖−1,𝑁𝑗
2Δr
] − 𝐵 (𝑟𝑃𝑁𝑖,𝑁𝑗) = 0                               (A.77) 
𝑇𝑁𝑖,𝑁𝑗−𝑇𝑁𝑖𝑁𝑗−1
Δz
+ 𝐶 [
𝑇𝑟𝑅(𝑁𝑗)−2 𝑇𝑁𝑖,𝑁𝑗+ 𝑇𝑁𝑖−1,𝑁𝑗)
(Δr)2
+
𝑇𝑟𝑅(𝑁𝑗)− 𝑇𝑁𝑖−1,𝑁𝑗)
2Δr
] + 𝐷 (𝑟𝑃𝑁𝑖,𝑁𝑗) = 0               (A.78) 
 
 
Donde 𝑇𝑟𝑅 , 𝑦 𝑥𝑟𝑅, son obtenidas de las condiciones de frontera (3.6) y (3.9). En el caso en 
particular de 𝑇𝑟𝑅, se conocen tanto el coeficiente global de transferencia global de 
transferencia de calor (U), y las temperaturas tanto de la pared como la inicial (TW y T0). Este 
problema de valores en la frontera, se resolvió usando MATLAB®, mediante el comando 
fsolve, debido a que las ecuaciones discretizadas, requieren únicamente tratamiento 
algebraico para su resolución. 
 
 
A.8.- Relación de alimentación 
 
Es de vital importancia el control de las variables de operación en esta reacción químico, 
debido a que se desea obtener la mayor cantidad de etanol posible, y no usar condiciones 
tan severas de temperatura y presión.  A nivel de laboratorio, lo que se hizo fue controlar 
la relación molar de alimentación. Una forma de hacerlo fue mediante el control de la 
temperatura del saturador de etanol. Las relaciones recomendadas para esta reacción han 
sido hechas por K. De Oliviera [48], que sugiere que entre 1.5 y 3 (mol CO2/mol C2H6O), 
Después de este rango, se favorecen otras reacciones tales como la formación de coque, e 
incluso el RWGS. 
 
La relación ocupada en este caso, fue de 3 mole CO2: 1 mol C2H6O. Esta se calculó a partir 
de la presión de vapor del etanol, relacionada con el flujo volumétrico del CO2. El gas de 
arrastre en este caso será el mismo CO2. 
 
En la tabla (A.12), pueden observarse los parámetros necesarios para calcular la presión de 
vapor, y el flujo molar de etanol: 
 
 
log10 𝑃𝑣𝑎𝑝 = 𝐴 −
𝐵
𝑇+𝐶
                                                                                                       (A.79)                                                     
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[
𝑚𝑜𝑙
𝑠
] =
𝑃𝑣𝑎𝑝∗𝑢
𝑅∗𝑇
                                                                                                        (A.80)        
 
Tabla A.12. Parámetros para el cálculo de la presión de vapor del etanol 
Etanol  
Temperatura (°C) 48 
Temperatura (K) 321.15 
Flujo volumétrico de etanol (ml/s) 1 
Presión de Vapor(Bar) 0.251988732 
Presión de Vapor(atm) 0.248693543 
Constantes de Antoine para Etanol  
A 4.92531 
B 1432.526 
C -61.819 
Constante de gases ideales 
'R'(atm*l)/(mol*K) 
0.08205 
Flujo molar etanol (Mol/s) 9.43796E-06 
Flujo molar etanol  (kmol/h) 3.39766E-05 
  
 
Tabla A.13. Parámetros para el cálculo de flujo molar etanol 
CO2   
Fv (ml/min) 41.5 
Densidad (g/ml) 0.001842 
Fm (g/min) 0.076443 
PM (g/mol) 44.01 
Fmol (mol/min) 0.001736946 
 
 Tabla A.14. Parámetros para el cálculo de relación de alimentación 
Datos de mezcla C2H6O CO2 TOTAL 
Flujos molares (mol/s) 9.43796E-06 2.89491E-05 3.83871E-05 
Flujos molares (kmol/s) 9.43796E-09 2.89491E-08 3.83871E-08 
Fracciones mol 'yi' 0.245862986 0.754137014 1 
Relación de alimentación 'R' 3.067306015   
pi (atm) 0.186855869 0.573144131 0.76 
PT (atm) 0.76   
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A.8.- Evaluación en reactor diferencial 
 
Se realizó un barrido de temperatura de 600 a 800°C, al catalizador en polco, para poder 
medir la velocidad de reacción sin resistencia la transferencia de masa ni calor. Esto se debe 
a que de esta forma puede aseverarse que el catalizador expone todos sus sitios activos, y 
que la porosidad del catalizador no genera limitaciones por difusión. El factor de efectividad 
no isotérmico también pudo medirse aquí, al probar los datos obtenidos con el módelo 
cinético de ley de potencias. A continuación se muestra la figura (A.8) el barrido de 
temperatura hecho al catalizador en forma de polvo: 
 
Figura A.10. Barrido de temperatura en reactor diferencial (600-800°C) 
Tabla A.15. Condiciones de reacción en reactor integral 
Condiciones de reacción cat 10%Ni-4.5%Co HDT para DRE Valor 
Temperatura de reducción 450°C 
Flujo de H2 (ml/min) 40 
Peso de Catalizador W (Kg cat) 0.0015 
Flujo de N2 (ml/min) 60 
Flujo molar de etanol (kmol/h) 8.66E-05 
Espacio tiempo (Kg cat *h/Kmol) 1.73E+01 
Volumen del reactor (m³) 0.000046 
Flujo volumétrico (m³/h) 0.0036 
Espacio velocidad (Kmol/Kg cat*h) 5.77E-02 
Área del reactor (m²) 0.004315 
Velocidad (m/s) 0.83429896 
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Tabla A.16. factores de efectividad 
Temperatura (°C) η (Factor de efectividad no isotérmico) 
600 0.687239343 
650 0.619791107 
700 0.590293483 
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